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Načrtovanje in uporaba mikroseparatorja pri ekstrakciji in separaciji 
dvofaznega toka 
Povzetek:  
V uvodnem delu magistrskega dela predstavljamo kontinuirne pretočne sisteme, različne 
pristope kontinuirnih ekstrakcij in separacij dvofaznih mešanic ter navajamo primere 
realnih kontinuirnih sistemov v farmacevtski industriji, vključno z izvedbo kontinuirnega 
hidrogeniranja in ekonomsko primerjavo šaržnih in kontinuirnih sistemov. Predstavili 
smo številne kontinuirne separacijske sisteme, ki temeljijo na uporabi gravitacijske sile, 
polprepustnih membran, centrifugalne sile in gradientu kapilarnega tlaka. Pretočna 
kemija (ang. ˝Flow chemistry˝) predstavlja resnega kandidata za zamenjavo 
tradicionalnih tehnologij proizvajanja farmacevtskih učinkovin, ki temeljijo na klasični 
ti. šaržni sintezi. Majhni volumni ter velika medfazna površina mikroreaktorjev in 
mikroseparatorjev so številne prednosti, povezane z varnostjo, optimizacijo, 
produktivnostjo in učinkovitostjo izvajanja reakcij in izolacij. V tradicionalnem 
proizvajanju farmacevtskih učinkovin se vsaka stopnja izvaja posebej, vključno z 
ločevanjem in čiščenjem produkta ali intermediata, kar je po navadi dodaten procesni 
korak. Z uporabo pretočne kemije pa je možno povezati vse procesne korake v en 
kontinuiran, popolnoma avtomatiziran proces. V magistrskem delu smo preučili in izvedli 
kontinuirano ekstrakcijo in separacijo različnih dvofaznih mešanic, z dimenzioniranjem 
in izdelavo mikroseparatorja narejenega iz visoko odpornega materiala perfluoroalkoksi, 
primernega za uporabo z agresivnimi kemikalijami. Eksperimentalni del magistrske 
naloge smo začeli z dimenzioniranjem in optimizacijo obstoječega modela 
mikroseparatorja. Pri dimenzioniranju smo si pomagali z različnimi simulacijami in 
uporabo numeričnih orodij – npr. mrežne Boltzmannove metode. Ta model smo nato 
testirali z uporabo različnih topil (različne gostote in viskoznosti) in v mikroseparatorju 
izvedli proces separacije faz. Dodatno smo načrtovani mikroseparator preizkusili na 
realnem ekstrakcijskem modelu separacije učinkovin mikofenolat mofetil - MMF 
(produkt, topen v organski fazi – toluenu) in sol mikofenolne kisline - MPA (izhodna 
spojina, topna v vodni fazi) z dvofaznim segmentiranim tokom ter primerjali alternativni 
in klasični proces ekstrakcije in separacije preučevanih farmacevtskih učinkovin. Izdelani 
prototipi mikroseparatorjev so ekonomična alternativa obstoječim kontinuirnim 
separacijskim sistemom. Na podlagi dobljenih rezultatov eksperimentalnega dela 
menimo, da izdelani prototipi potrjujejo možnost kontinuirne separacije dvofaznih 
mešanic na podlagi gradienta kapilarnega tlaka. 
 
Ključne besede: mikroseparator, gradient kapilarnega tlaka, pretočna kemija, 
mikofenolat mofetil, mikofenolna kislina 
 





Design and use of microseparator in extraction and separation of two-phase 
fluids 
Abstract:  
In the introductory part of the Master’s thesis we present continuous flow system, 
different approaches to continuous extractions and separations of two-phase fluids and 
give examples of real pharmaceutical continuous systems, including continuous 
hydrogenation and economic comparison of batch and continuous systems. Additionally, 
we present a number of (continuous) separation systems based on the gravitational force, 
semi-permeable membrane, centrifugal force and capillary pressure gradient. Continuous 
flow chemistry is a serious candidate for the replacement of traditional technologies for 
the production of active pharmaceutical ingredients, based on classis “batch” synthesis. 
The small volumes and large interfacial surface area of microreactors and microseparators 
present many advantages related to safety, optimization, productivity and efficiency of 
chemical reactions and isolations. In the traditional manufacturing of active 
pharmaceutical ingredients, each step is performed separately, including separation and 
purification step of the product or intermediate, which usually represents additional 
process step. Using flow chemistry however, it is possible to combine all process steps 
into one continuous, fully automated process. In the Master’s thesis we want to study and 
perform continuous extraction and separation of two immiscible liquids, by planning and 
making a microseparator from highly resistant material perfluoro alkoxy, suitable for use 
with aggressive chemicals. In the experimental part of the Master’s thesis we started with 
the sizing and optimization of existing model of microseparator. We used various 
simulations and the use of numerical tools (e.g. Lattice-Boltzmann method) to plan the 
base geometry of microseparators, which were later tested on a real extraction and 
separation model of active ingredient mycophenolate mofetil – MMF (product, soluble in 
organic phase, toluene) and salt of mycophenolic acid – MPA (starting material, soluble 
in water phase), using two-phase segmented flow and compared alternative and classical 
process for extraction and separation of selected pharmaceutical ingredients. Prototypes 
of microseparators made, represent a cost-effective alternative to existing continuous 
separation systems. Based on the results of the experimental work, we believe that these 
prototypes confirm the possibility of continuous separation of two-phase mixtures, based 
on the capillary pressure gradient. 
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1 Pregled literature 
1.1 Kontinuirni pretočni sistemi v farmacevtski industriji 
Farmacevtska industrija se v zadnjih letih srečuje z novim izzivom transformacije celotne 
raziskovalne in proizvodne tehnologije iz klasičnih t. i. šaržnih na kontinuirne pretočne 
sisteme. Zamenjava klasičnih sistemov, ki so v farmacevtski industriji prisotni že od 
samega začetka, je dolg in kompleksen proces. Povečan interes za razvoj kontinuirnih 
procesov je povezal industrijsko in akademsko sfero, prav tako pa je na temo kontinuirnih 
procesov v zadnjih letih vse večje število konferenc na temo kontinuirnega proizvajanja 
farmacevtskih učinkovin. Podjetja v farmacevtski industriji so tako postavljena pred 
odločitev – sprejeti novo tehnologijo, ki ponuja številne prednosti in omogoča 
pridobivanje trajne konkurenčne prednosti, ali pa obdržati obstoječo tehnologijo in počasi 
izgubljati v bitki z ostalimi manjšimi podjetji. Z vpeljavo tehnologije mikroreaktorjev so 
povezani številni problemi, povezani s stroški nabave nove opreme in izobraževanjem 
kadra, optimizacijo trenutnih procesov na kontinuirane sisteme in včasih dolgotrajen 
proces odobritve regulatornih organov (npr. FDA) kontinuirnih sistemov. Kljub vsem 
težavam, povezanim z implementacijo tehnologije mikroreaktorjev, uporaba kontinuirnih 
sistemov tako v fazi razvoja in proizvodnje farmacevtskih učinkovin v zadnjih letih strmo 
naraščata. Gonilna sila transformacije farmacevtske industrije so poleg regulatornih 
organov tudi zmanjševanje stroškov (tako operativnih stroškov kot stroškov začetnega 
kapitala), skrajšani razvojni cikli, izvedba reakcij, ki v klasičnih t. i. šaržnih sistemih niso 
možni, fleksibilne proizvodne platforme, večja varnost zaposlenih, krajši reakcijski časi, 
možnost t. i. ˝On-demand˝ proizvodnje (proizvodnja glede na potrebe naročnikov in trga 
– zmanjšani stroški skladiščenja) in izboljšano zagotavljanje kakovosti. V zadnjih letih 
so številna farmacevtska podjetja, med njimi tudi Lilly, Pharmatech, Vertex, Pfizer, 
Novartis, Amgen, GSK in Johnson & Johnson veliko investirala v razvoj kontinuirnih 
pretočnih sistemov [3]. Kontinuirna proizvodnja temelji na zaporednih integriranih 
sistemih s konstantnim pretokom (stacionarno obratovanje), s čimer dosežemo 
konsistentnost in ponovljivost izvajanja procesov. Farmacevtska industrija zaradi 
pritiskov na področju varovanja okolja v zadnjih letih intenzivneje razvija t. i. zeleno 
procesno kemijo (angl. Green process chemistry), s čimer farmacevtska podjetja z 
zmanjšanjem količine odpadkov, večjimi izkoristki procesov, manjšo porabo energije in 
ponovno uporabo uporabljenih materialov močno zmanjšajo vpliv na okolje. Dodatno so 
glavne prednosti uporabe kontinuiranih sistemov naslednje [3]:  
̶ Povečana varnost z minimiziranjem volumnov reaktorjev, izboljšan toplotni in 
snovni prenos in izboljšan nadzor procesov – predvsem eksotermnih reakcij. 
̶ Možnost izvajanja reakcij pri višjem tlaku z večjo varnostjo (npr. hidrogeniranje, 
procesi v superkritičnih pogojih, ...). 




̶ Širši temperaturni razpon izvajanja procesov od –80 °C do 300 °C (od –20 °C do 
120 °C za klasične sisteme). 
̶ Večje zagotavljanje kakovosti produkta in konsistentnost izvajanja procesov na 
račun stacionarnega obratovanja ter in-line nadzora procesov (npr. UV/VIS, IR, 
HPLC, ...). 
̶ Višji izkoristki in selektivnost pri izvajanju hitrih reakcij in serij z nestabilnimi 
intermediati. 
̶ Hitrejše gretje oziroma hlajenje, ki lahko povečata izkoristek in zmanjšata pojav 
nečistoč med izvajanjem procesov. 
̶ Zmanjšani stroški razvoja novih procesov, manjši stroški nabave opreme na račun 
manjših volumnov in zmanjšani operativni stroški. 
̶ Možnost vzpostavitve popolno avtonomne kontinuirne proizvodnje, kjer 
zaposleni skrbijo samo za monitoring izvajanja procesov. 
Medtem ko imajo PFR (angl. Plug Flow Reactor) reaktorji največji potencial za izvajanje 
homogenih reakcij, je za kontinuirno proizvajanje možna tudi uporaba trdnih 
katalizatorjev z uporabo PBR (angl. Packed Bed Reactor) reaktorjev. Največji problem 
pri uporabi PFR ali PBR reaktorjev na mali skali je mašenje sistema zaradi izpada trdnih 
delcev znotraj reaktorja, zato študije reakcij po navadi potekajo v homogenih sistemih 
[3]. 
Tehnologija kontinuirnih pretočnih sistemov omogoča intenzifikacijo (angl. 
Intensification) in optimizacijo obstoječih kemijskih in biokemijskih procesov, z 
izboljšano selektivnostjo, kakovostjo, varnostjo, hitrejšim toplotnim in snovnim 
transportom, z znatno nižjimi proizvodnimi stroški v primerjavi s šaržnimi sistemi. 
Dodatno ima uporaba tehnologije mikroreaktorjev velik potencial pri vzpostavitvi okolju 
prijaznejše proizvodnje z manj odpadki in možnostjo recikliranja na kraju samem. 
Standardni modeli za opis kontinuuma na makro skali ne opišejo dovolj natančno 
transportnih procesov na mikro nivoju. Izvajanje procesov na mikro skali je nujno 
potrebno za natančno določitev procesnih parametrov ter koeficientov snovnega in 
toplotnega prenosa, s katerimi lahko matematično opišemo (modeliramo) dogajanje 
procesa na mikro nivoju. Zbrani podatki so namenjeni za načrtovanje izjemno učinkovitih 
procesov, kjer lahko določimo t. i. kritične parametre in optimiziramo proces, da 
izboljšamo produktivnost. V nasprotju z makro sistemi imajo mezo sistemi sposobnost 
postavitve večjih sistemov za proizvodne namene, hkrati pa izkoriščajo glavne prednosti 
uporabe mikrostruktur in mikroreaktorjev. V primeru idealnega PFR reaktorja je kinetika 
reakcije do dosežene določene konverzije enaka kinetiki idealnega šaržnega procesa. V 
idealnem PFR reaktorju lahko materialno bilanco zapišemo kot [4]: 




−𝛻 𝑁𝑖 + 𝑟𝑖 =  
𝜕𝑐𝑖
𝜕𝑡
 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 1) 
V enačbi je −𝛻𝑁𝑖 masni pretok komponente i prek diferencialnega volumskega elementa 
znotraj reaktorja, -ri reakcijska hitrost in člen 
𝜕𝐶𝑖
𝜕𝑡
 hitrost akumulacije komponente i znotraj 
reaktorja. V primeru stacionarnega obratovanja znaša akumulacija v sistemu 0. V 
nadaljevanju lahko enačbo integriramo skozi celotno dolžino reaktorja v aksialni smeri, 
glede na to, da v radialni smeri predpostavimo konstantno koncentracijo, in zapišemo 
rezultat kot [4]: 









V zgornji enačbi je t reakcijski čas, c0 koncentracija ob času t = 0, ct koncentracija ob času 
t in r reakcijska hitrost znotraj diferencialnega volumskega elementa. Enačbo 2 lahko 



















V enačbi 3 je L dolžina reaktorja, vx linearna hitrost toka, V volumen PFR reaktorja, F 
volumetrični pretok, τ zadrževalni čas v PFR reaktorju, cin koncentracijo reaktanta na 
vstopu v reaktor in cout koncentracija na izstopu iz PFR reaktorja. Realni kontinuirni 
sistemi se ne obnašajo kot idealni PFR reaktorji, saj ne moremo zagotoviti 100 % mešanja 
v radialni smeri in ničtega mešanja v aksialni smeri. Disperzija v aksialni smeri povzroči 
potovanje nekaterih elementov fluida hitreje skozi reaktor kot drugih. Zato je za 
načrtovanje neidealnih sistemov na večji skali potrebna kvantifikacija koeficienta 
aksialne disperzije. Če poznamo koeficient aksialne disperzije in kinetiko reakcije 
pozitivnega reda, lahko ocenimo, koliko več časa potrebujemo za doseganje enake 
konverzije v neidealnem PFR reaktorju v primerjavi z idealnim PFR ali šaržnim 
reaktorjem. Za poljubno reakcijo lahko materialno bilanco reaktanta A v neidealnem PFR 











2 = 0 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 4) 
V enačbi 4 je XA frakcijska konverzija (angl. Fractional conversion), D Taylorjev 
longitudinalni koeficient disperzije, v povprečna hitrost toka fluida, z frakcija dolžine 
reaktorja – obratna vrednost dolžine reaktorja (
1
𝐿
), k konstanta reakcijske hitrosti in n red 
reakcije. Za scale-up procese je treba zagotavljati podobne distribucije zadrževalnih 
časov (angl. RTD – Residence time distribution), ki omogočajo ohranjanje konstantnega 
razmerja med konverzijo (XA) in zadrževalnimi časi (τ) pri prehodu na večje sisteme. 




Taylorjev longitudinalni koeficient disperzije (D) vključuje tako prenos z difuzijo kot tudi 
s konvekcijo. Prvemu členu v enačbi 4 (
𝐷
𝑣𝐿
) pravimo disperzijsko število (angl. Vessel 
dispersion number), ki ga eksperimentalno določimo s pomočjo t. i. F-krivulj (angl. F-



















 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 5) 
 
Slika 1: Primer F-krivulje za 7,14 L kontinuirni reaktor [4] 
Pri višjih vrednostih člena 
𝐷
𝑣𝐿
 je vpliv aksialne disperzije na reakcijski čas večji. Za 
elementarno reakcijo 1. reda in vrednostjo člena 
𝐷
𝑣𝐿
= 0,001 velja, da je zadrževalni čas 
(𝜏) za doseganje 99,9 % konverzije reaktanta samo 1 % daljši kot v idealnem PFR. Če je 
za enako reakcijo vrednost 
𝐷
𝑣𝐿
= 0,1, je čas za doseganje 99,9 % konverzije za 63 % daljši 
kot v idealnem PFR. Na vrednost člena 
𝐷
𝑣𝐿
 med drugim vplivata tudi geometrija reaktorja 
in diameter navitja, kot je prikazano na spodnji sliki [4]. 
 








1.2 Kontinuirna separacija dvofaznega toka 
Kontinuirni separacijski sistemi nudijo v primerjavi s klasičnimi metodami ločevanja 
dveh faz številne prednosti. Pri proizvodnji farmacevtskih učinkovin v šaržnih sistemih 
po navadi proces ekstrakcij in separacij poteka v istem reaktorju, ki obratuje povprečno 
pri polovični kapaciteti. Na spodnji sliki so prikazane faze reakcije, mešanja, usedanja in 
separacije v šaržnem procesu: 
 
Slika 3: Shematski model klasične ekstrakcije in separacije v šaržnem reaktorju 
Po končani reakciji organski fazi, ki se po navadi izvaja v organskem topilu (npr. toluen), 
v reaktor tipično dodamo vodno fazo (npr. voda – H2O, NaOH (aq), HCl (aq), …) za 
ekstrakcijo nečistoč iz reakcijske mešanice. Sledi nadzorovano mešanje, kjer na fazni 
meji poteka proces ekstrakcije nečistoč iz organske faze v vodno fazo. Pri premočnem 
mešanju reakcijske mešanice lahko nastane emulzija, s čimer se močno podaljšajo časi 
usedanja in separacije faz. Sledi proces usedanja, ki je odvisen od vrste uporabljenih topil 
in njegovih lastnosti ter velikosti reaktorja. Ko dosežemo jasno fazno mejo med obema 
fazama, iz reaktorja odstranimo spodnjo vodno fazo in po potrebi ponovimo proces 
ekstrakcije in separacije do ustrezne čistosti produkta. Zaradi večjih volumnov šaržnih 
reaktorjev je težko zagotoviti konsistentnost in homogenost reakcijske mešanice. Prav 
tako se procesi ekstrakcij in separacij pogosto opravljajo pri povišani temperaturi, kar 
lahko v šaržnem sistemu vodi do nastanka t. i. ˝vročih točk˝ zaradi premajhnega 
toplotnega prenosa s sten šaržnega reaktorja v reakcijsko mešanico.  
Kot smo že omenili, nudijo kontinuirni pretočni sistemi številne prednosti v primerjavi s 
šaržnimi procesi, med drugim tudi pri kontinuirni ekstrakciji in separaciji dvofaznega 
toka. Zaradi manjših volumnov kontinuirnih sistemov in večjim razmerjem med površino 
in volumnov reaktorja so tako toplotni kot tudi snovni koeficienti hitrosti transporta 
bistveno večji. To omogoča bistveno krajše zadrževalne čase in močno poveča 
učinkovitost izvajanja procesov – govorimo o t. i. intenzifikaciji sistemov in procesov. V 
uporabi so številne tehnike kontinuirne separacije, kjer lahko z uporabo gravitacije, 
polprepustnih membran, centrifugiranja, gradienta kapilarnega tlaka in številnih drugih 
metod dosežemo popolno kontinuirno separacijo dvofaznega toka, bodisi tekoče-tekoče, 
plinasto-tekoče ali trdno-tekoče. 




Za izračun učinkovitosti separacij smo v eksperimentalnem delu uporabili enačbo 7, kjer 
smo z  𝑉𝑖𝑧𝑡𝑜𝑘1
𝑜𝑟𝑔
označili volumen organske faze na želenem iztoku z večjimi mikroelementi 
(iztok 1) in z 𝑉𝑖𝑧𝑡𝑜𝑘2
𝑜𝑟𝑔
 volumen organske faze na neželenem iztoku z manjšimi 
mikroelementi (iztok 2), kamor želimo usmerjati vodno fazo: 






𝑜𝑟𝑔   





𝑤  (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 7) 
Med obdelavo podatkov smo ugotovili, da je smiselno oz. celo nujno navajanje 
učinkovitosti separacije tako organske kot tudi vodne faze. V določenih primerih (npr. ko 
se eden izmed odtokov zamaši ali nam vodna faza uhaja v organsko fazo) lahko naredimo 
napačen sklep z izračunom učinkovitosti separacije samo organske faze, zato smo se 
odločili, da bomo pri navajanju rezultatov prikazali učinkovitost separacije tako organske 
kot tudi vodne faze. Formula za izračun učinkovitosti separacije vodne faze je analogna 
enačbi za izračun učinkovitosti separacije organske faze. O popolni ločbi dvofazne 
mešanice govorimo, ko dosežemo popolno ločbo tako organske kot tudi vodne faze. 
V primeru da v preučevanem sistemu sčasoma ni akumulacije nobene izmed faz, je torej 
celoten vtok posamezne faze v sistem enak vsoti posamezne faze na iztoku A in B. 
Enačbo 7 za izračun učinkovitosti separacije organske faze lahko preuredimo v: 








𝑜𝑟𝑔  (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 8) 
1.2.1 Kontinuirna separacija na podlagi gradienta kapilarnega tlaka 
Številne raziskave na področju pretočne kemije se v zadnjih letih usmerjajo na razvoj 
mikroprocesnih tehnologij (angl. MPT – Microscale-based Processing Technology), ki 
imajo v primerjavi s konvencionalnimi metodami ogromen potencial za povečanje 
izkoristkov reakcij in intenzifikacijo procesov s pospešenim masnim transportom (500-
krat večji kot v reaktorju s strnjenim slojem) in manjšo porabo energije (3–4 velikostne 
razrede) na enoto volumna fluida. Za zdaj v industriji še ni znanega primera uporabe 
ekonomsko upravičenega sistema za izvajanje procesa kontinuirne separacije. Spodnji 
model mikroseparatorja je bil razvit prav na podlagi zmanjšanja proizvodnih stroškov 
separacij, omogoča pa tudi enostaven scale-up v x in y smeri, medtem ko smo v z smeri 
(višina) omejeni na mikro nivo (do 1000 µm). Lahko pa več mikroseparatorjev povežemo 
vzporedno (angl. Numbering up) za povečano produktivnost z znatno manjšimi 
proizvodnimi stroški in krajšimi časi separacijskih procesov. Dvofazno separacijo v 
mikrokanalu lahko dosežemo s pomočjo gradienta kapilarnega tlaka, ki usmerja tok 
posamezne faze samo proti enemu od iztokov. Na gradient kapilarnega tlaka vplivata 




velikost in pozicija posameznih elementov (npr. valji) v mikroseparatorju. S pravilno 
izbiro površinskih lastnosti materiala lahko načrtujemo sistem, v katerem ena izmed faz 
ne more premagati gradienta kapilarnih sil v eni smeri, saj viskozna in inercijska sila 
usmerjata tok faze samo proti enemu izmed iztokov [2]. 
 
Slika 4: Prototip prikazanega mikroseparatorja na konferenci IMTB [2] 









) (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 9) 
V eksperimentalnem delu magistrske naloge smo prikazani model, ki ga je na konferenci 
IMTB 2017 na Bledu predstavil prof. dr. Goran Jovanovic, uporabili kot osnovo za 
dimenzioniranje našega modela mikroseparatorja, predstavljenega v eksperimentalnem 
delu. Separacija na podlagi gradienta kapilarnih sil omogoča kontinuirno separacijo 
mešanice binarnih sistemov tekoče-tekoče ali plinasto-tekoče. Ta model omogoča 
enostavno povečavo, pri čemer smo samo v z smeri omejeni z višino (do 1000 µm). Z 
večanjem razdalje med obema ploščama se vpliv kapilarnih sil zmanjšuje in tako postane 
glavna gonilna sila separacije gravitacija. Odsotnost gravitacijskih sil omogoča, da ta 
model mikroseparatorja deluje ne glede na pozicijo oz. orientiranost v prostoru. Na 
velikost gradienta kapilarnih sil vplivajo hidrofilnost oz. hidrofobnost izbranega materiala 
za izdelavo (površinska napetost), velikost in pozicija mikroelementov, višina oz. razdalja 
med ploščama mikroseparatorja ter reološke lastnosti uporabljenih fluidov – predvsem 
gostota (𝜌), ter kinematična (v) in dinamična viskoznost (µ) [2]. 
Podoben princip separacij uporablja NASA za kontinuirno separacijo mešanice zraka in 
vode, ki so ga med drugim uspešno preizkusili tudi na ISS. V vesolju so zaradi odsotnosti 
gravitacijskih sil procesi separacij močno oteženi. V članku z naslovom Multiphase 
Transport in Porous Media: Gas-Liquid Separation Using Capillary Pressure Gradients 
so avtorji predstavili modele mikroseparatorjev, ki so jih uspešno preizkusili v prostorih 




z mikrogravitacijo, kjer je razdalja med ploščama znašala 250 µm. Na spodnji sliki je 
predstavljen primer izdelanega separatorja s steklenim polnilom različnih velikosti [5]: 
 
Slika 5: Primer kontinuirnega separatorja (NASA) s steklenim polnilom [5] 
Gradient kapilarnih sil v zgornjem modelu so ustvarili s polnilom delcev osmih različnih 
velikosti, kot je prikazano na sliki 6. Povsem na dnu so največji delci s premerom 4 mm, 
medtem ko so povsem na vrhu najmanjši delci s premerom 0,3 mm. Pred samo izdelavo 
separatorja so model preizkusili z dvodimenzionalno (2D) simulacijo, kjer smo za opis 
transportnih pojavov izhajali iz Navier-Stokesovih enačb, za pridobitev numeričnih 
rešitev pa so izbrali mrežno Boltzmannovo (LB – Lattice-Boltzmann) metodo. 
Dvodimenzionalni modeli tipično predpostavljajo, da je dolžina tretje (neuporabljene) 
dimenzije dovolj velika, da nima vpliva na pretok skozi model. Ta predpostavka pa ne 
velja na modelih, kjer je razmik med ploščama (tretja dimenzija) tako majhen, da povzroči 
spremembo pretokov skozi sistem. Z uporabo t. i. ˝Thin-plate˝ korekcije so 2D simulacijo 
razvili v kvazi 3D simulacijo z dobro nadzorovanimi in znanimi napakami. V x smeri 


























) +  𝜌𝑔𝑥 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 10) 
Predpostavimo lahko, da je hitrost toka v z smeri enaka nič. Nato uporabimo t. i. ˝Thin-
plate˝ korekcijo, ki predpostavlja laminarni tok s paraboličnim profilom v z smeri. 







) (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 11) 















𝑣𝑥,𝑎𝑣𝑔 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 12) 





















) +  𝜌𝑔𝑥 − µ
12
𝐻2
𝑣𝑥,𝑎𝑣𝑔 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 13)  




















) +  𝜌𝑔𝑦 − µ
12
𝐻2
𝑣𝑦,𝑎𝑣𝑔 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 14)   
Za pravokotni kanal lahko zapišemo zvezo med volumetričnim pretokom Q, padcem tlaka 





 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 15) 
Slika 17 prikazuje vrednosti spremenljivke K v odvisnosti od razmerja a/b: 
 
Slika 17: Vrednosti spremenljivke K v odvisnosti od razmerja med višino (a) in 
širino (b) kanala [5] 
V nadaljevanju so z uporabo CFD (angl. Computational Fluid Dynamics) modela 
numerično predstavili najpomembnejše parametre, ki jih je treba upoštevati pri samem 
dimenzioniranju sistema: (a) hitrost toka posameznega fluida, (b) kontaktni kot – odvisen 
od hidrofobnosti/hidrofilnosti izbranega materiala za izdelavo in uporabljenih topil, (c) 
razmerje med pretokoma fluidov, (d) velikost gradienta diametrov mikroelementov – 
večji gradient ima večji potencial za uspešno separacijo faz, (e) pogoji na iztokih – 




priporočena uporaba BPR (angl. Back Pressure Regulator) za regulacijo hitrosti pretoka 
na obeh iztokih [5]. 
1.2.2 Kontinuirni membranski separatorji 
Pri procesih kontinuirnih separacij imajo najvidnejšo vlogo prav gotovo membranski 
separatorji. V literaturi so znani številni primeri uporabe separacij z membranami tako v 
kemijskih kot tudi biokemijskih procesih. Membranski separatorji izrabljajo površinske 
sile in polprepustno membrano, ki jo omaka samo ena izmed uporabljenih faz. Pri uporabi 
membran je potreben natančen nadzor tlaka znotraj sistema. Večina membranskih 
separatorjev se osredotoča na nadzor tlaka na obeh iztokih (na strani permeata in 
retentata), kar pa je pri graditvi večjih sistemov močno oteženo. Novejši modeli 
membranskih separatorjev uporabljajo integriran nadzor tlaka znotraj sistema, s čimer 
omogočimo optimalnejši nadzor procesa in omogočimo enostavnejši scale-up sistema. 
Pri kontinuirnih separacijskih sistemih igra ključno vlogo kapilarni tlak, ki ga lahko 




 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 16) 
V enačbi 16  𝑗𝑒 𝜃 kontaktni kot med trdnimi stenami separatorja in uporabljenimi fazami 
(kot omakanja), r je radij ukrivljenosti fazne meje in  𝛾 napetost na fazni meji. Pri 
načrtovanju membranskih separatorjev je treba upoštevati, da mora biti kapilarni tlak 
(𝑃𝑐𝑎𝑝) večji od tlačne razlike na fazni meji, v nasprotnem primeru ne dosežemo popolne 
separacije faz. Ker sta 𝜃 in 𝛾 odvisna od lastnosti uporabljenega materiala, je edina 
spremenljivka, na katero lahko vplivamo pri dimenzioniranju membranskih separatorjev, 
r, ki mora biti čim manjši, da zagotovimo stabilnost separacijskih operacij. Na spodnji 
sliki je predstavljen primer membranskega separatorja z integriranim nadzorom tlaka 
znotraj sistema [6]: 
 
Slika 6: Shema membranskega separatorja z integriranim nadzorom tlaka pri 
normalnem delovanju [6] 




V primeru neustreznega nadzora tlaka lahko pride do uhajanja retentata na stran permeata 
(transmembranski tlak – 𝛥𝑃𝑚𝑒𝑚 je večji od 𝑃𝑐𝑎𝑝) ali do uhajanja permeata na stran 
retentata (premajhen tlak permeata – 𝑃𝑝𝑒𝑟). Tlak na strani permeata lahko izračunamo po 




 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 17) 
V tej enačbi je µ viskoznost faze permeata, Q volumetrični pretok faze permeata, L je 
debelina membrane, n število por in R povprečen radij por. Za ta primer membranskega 
separatorja z nadzorom tlaka lahko zapišemo naslednjo zvezo [6]: 
𝑃𝑐𝑎𝑝 > 𝑃𝑑𝑖𝑎 > 𝑃𝑝𝑒𝑟 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 18) 
V tej enačbi je člen 𝑃𝑑𝑖𝑎 razlika v tlaku retentata (P1) in permeata (P2): 𝑃𝑑𝑖𝑎 = 𝑃1 − 𝑃2. 
Membranski separator bo torej dosegel popolno ločbo, dokler bo pretok obeh faz pod 
maksimalno vrednostjo načrtovanega separatorja [6]. 
Fluks permeata skozi membrano J lahko izračunamo po Darcyjevi enačbi, kjer je 𝑉𝑝𝑒𝑟 
volumen permeata, A je površina membrane, µ0 je viskoznost permeata, 𝑅𝑚 je upornost 
membrane, 𝑅𝑝 je upornost pogače (posledica nalaganja delcev na površini membrane ali 







 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 19) 
1.2.3 Kontinuirno centrifugiranje 
Predvsem v biokemiji so kontinuirne centrifuge eden izmed glavnih načinov separacij ali 
izolacij specij glede na razlike v velikosti in gostoti delcev. Omenjene sisteme povečini 
uporabljamo za separacijo trdno-tekoče. Proces separacij v šaržnem sistemu je sestavljen 
iz petih stopenj: 1. Polnjenje rotorja z vzorcem, 2. Pospeševanje na operativno vrtilno 
hitrost, 3. Proces centrifugiranja/ločbe (natančno definiran čas), 4. Pojemanje vrtilne 
hitrosti, 5. Praznjenje rotorja/vzorca. Običajno proces centrifugiranja zaradi manjših 
volumnov centrifug izvajamo v več stopnjah, pri čemer vsakič sledimo tem opisanim 
korakom. V primeru velikega volumna procesirane mešanice, počasne sedimentacije, 
počasnega pospeševanja/pojemanja rotorja ali majhnega volumna rotorja se sorazmerno 
podaljša čas izvajanja procesa separacije ali izolacije. Kontinuirna centrifuga omogoča 
neprekinjeno obratovanje, brez potrebe po polnjenju in praznjenju rotorja. Pri 
dimenzioniranju kontinuirnih centrifug igra najpomembnejšo vlogo sedimentacijski 
koeficient s, po navadi izražen v Svedbergovih enotah [S], kjer velja: 1 S = 1 x 10-13 s. 
Hitrost delca v centrifugalnem polju lahko zapišemo kot [7]: 







] = 𝑠𝜔2𝑟 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 20) 
V enačbi 20 je s sedimentacijski koeficient [s], ω je obodna hitrost [rad/s] in r polmer 
rotorja [cm]. Če imamo 10 L reakcijske mešanice, ki vsebuje 500 S delce, lahko s 
kontinuirno centrifugo predelamo celoten volumen v 4 h ali manj (odvisno od velikosti 
izbranega rotorja), medtem ko enak šaržni proces traja nekje 12–21 h. Kontinuirne 
centrifuge so v kombinaciji z visokimi centrifugalnimi silami in produktivnostjo primerne 
predvsem za zbiranje virusov (bodisi za raziskovalne namene ali za pripravo 
komercialnih cepiv), sedimentacije bakterij ali peletiranje subceličnih frakcij. 
Kontinuirno centrifugiranje vsekakor ni omejeno samo na biokemijo, glavna ovira za 
komercialno farmacevtsko uporabo so visoki obratovalni stroški v primerjavi s 
konvencionalnimi kontinuirnimi sistemi. Na spodnji sliki je prikazana shema prečnega 
prereza kontinuirne centrifuge znamke Beckman Coulter [7]. 
 
Slika 7: Shema prečnega prereza kontinuirne centrifuge znamke Beckman Coulter [7] 
Pri izvajanju procesa kontinuirnega centrifugiranja lahko delce bodisi koncentriramo na 
stene rotorja, jih sedimentiramo na podlago iz goste tekočine (npr. sukroze), ali pa ločimo 
na podlagi gradienta gostote. Izbira pretoka je odvisna od velikosti delcev in 
sedimentacijskega koeficienta. Manjši delci potrebujejo bodisi večjo centrifugalno polje 
ali več časa za sedimentacijo kot večji delci. Izbiro hitrosti pretoka in vrtilne količine nam 
poenostavijo nomogrami, ki pokažejo teoretični maksimum pretoka in hitrosti vrtenje 
centrifuge za delce z znanimi sedimentacijskimi koeficienti. Z nomogramom lahko s 
pomočjo naslednje enačbe napovemo potrebno hitrost pretoka F v mL/min za popolno 










) ; 𝑟𝑖 =
𝑟𝑡𝑜𝑝 − 𝑟𝑏𝑜𝑡
𝑙𝑛 (𝑟𝑡𝑜𝑝 − 𝑟𝑏𝑜𝑡)
 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 21) 




V tej enačbi je sr sedimentacijski koeficient delca, h višina rotorja, 𝜔 vrtilna hitrost 
(0,10472 x RPM), rmax je maksimalen radij jedra centrifuge, rtop radij zgornjega dela jedra 
in rbot radij spodnjega dela jedra. Za JCF-Z tip kontinuirne centrifuge s standardnim 
jedrom se zgornja enačba poenostavi v (rt = 7,6 cm, rb = 7,1 cm, ri = 7,35 cm) [7]: 
𝐹 = 2,23 𝑥 10−10𝑠𝑟(𝑅𝑃𝑀)
2 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 22) 
Preden pa lahko uporabimo enačbo 22, je treba določiti vrednost koeficienta sr po 




 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 23) 
V enačbi 23 je D premer delca, 𝜌𝑝 gostota delca, 𝜌𝑟 gostota fluida in µ𝑟 viskoznost fluida 
[mPas]. 
1.3 Kontinuirana ekstrakcija dvofaznega toka 
Večfazni sistemi se uporabljajo v številnih (bio)kemijskih procesih pri sintezah ali 
izolacijah farmacevtskih učinkovin. Učinkovitost teh procesov je močno odvisna od 
medfazne površine med obema fazama, saj ta močno vpliva na hitrost snovnega prenosa. 
Za izvajanje procesov je tako zaželena čim večja medfazna površina in razmerje med 
površino ter volumnom, ki omogoča hitrejši snovni in toplotni transport med obema 
fazama in tako pospeši sam proizvodni proces. Mikroreaktorji imajo v primerjavi s 
konvencionalnimi procesi (npr. šaržni ali CSTR reaktorji) razmerje med površino in 
volumnom za več velikostnih razredov višje, kar pomeni večjo kontaktno površino in 
hitrejši snovni prenos. Za proces ekstrakcije v mikro sistemu se najpogosteje uporabljajo 
cevi iz transparentnih in kemijsko obstojnih materialov, ki omogočajo neposreden 
vpogled v sam proces ter in-line nadzor procesa (npr. IR, HPLC/UHPLC, …). Spodnja 
slika prikazuje primerjavo vrednosti koeficienta snovnega in toplotnega prenosa v 
različnih sistemih [8]. 
 
Slika 8: Primerjava vrednosti koeficientov snovnega in toplotnega prenosa v različnih 
sistemih [8] 




Dvofazna mešanica lahko znotraj cevi tvori različne tokovne režime, ki so odvisni od 
reoloških lastnosti posamezne faze, volumskega razmerja obeh faz in hitrosti pretoka. 
Fazi lahko znotraj cevi ustvarita bodisi paralelni tok (angl. parallel flow), segmentiran 
tok (angl. slug flow), kapljičast tok (angl. droplet flow), mehurčkast tok (angl. bubbly 
flow) itd. Preučevani tokovni režimi so prikazani na spodnji slik [9]. 
 
Slika 9: Prikaz različnih tokovnih režimov v dvofaznih sistemih: a – segmentiran tok, b 
– paralelni tok, c – mehurčkast tok, d – kapljičast tok [9]. 
Različni tokovni režimi se med seboj znatno razlikujejo. Največja prednost 
segmentiranega in kapljičastega toka je izjemno visok koeficient snovnega prenosa, a je 
nato potreben dodaten korak separacije obeh faz. Nasprotno pri uporabi paralelnega toka 
z ohranjanjem stabilne medfazne površine nadaljnja separacija ni potrebna (se izvede 
sama od sebe v primeru uporabe Y-kosa), medtem ko je koeficient masnega transporta 
bistveno manjši. Na spodnji sliki so prikazane vrednosti razmerja med površino in 
volumnom (S/V), učinkovitost ekstrakcije, maksimalni pretoki in zadrževalni časi pri 
uporabi segmentiranega, kapljičastega in paralelnega tokovnega režima. 
 
Slika 10: Primerjava ekstrakcijskih parametrov in učinkovitosti segmentiranega, 
kapljičastega in paralelnega tokovnega režima [9] 




V magistrski nalogi se bomo usmerili predvsem na segmentiran tokovni režim za 
ekstrakcijo MPA iz organske v vodno fazo. Kapljičast tok ima med prej opisanimi 
tokovnimi režimi največje razmerje med površino in volumnom, v kombinaciji z 
izvajanjem procesov pri super kritičnih pogojih pa lahko vodi v drastično izboljšan 
(bio)kemijski proces z manjšo porabo topil in boljšimi izkoristki. Tehnologija ekstrakcij 
v mikrosistemih je torej že dovolj razvita za uporabo v industriji, vendar se pri tem pojavi 
nov problem kontinuirane separacije obeh faz po končani reakciji. Trenutno so v 
kontinuiranih procesih v uporabi številni membranski separatorji, kjer z uporabo 
polprepustne membrane dosežemo separacijo obeh faz, vendar so ti separatorji nagnjeni 
k mašenju zaradi odlaganja majhnih delcev na membrano, s čimer porušimo padec tlaka 
skozi membrano, kar vodi v neoptimalno separacijo obeh faz. Po določenem času 
obratovanja je treba tako proces prekiniti in očistiti oz. zamenjati membrano, s čimer so 
povezani visoki proizvodni stroški, dodatno pa to ne omogoča vzpostavitve popolnoma 
avtonomnega, kontinuirnega proizvodnega procesa. Nov pristop za separacijo dvofazne 
mešanice temelji na gradientu kapilarnega tlaka, ki ga dosežemo z natančnim 
dimenzioniranjem in postavitvijo elementov različnih velikosti – v našem primeru valjev 
– med dve vzporedni plošči. 
Porazdelitev dveh nemešljivih tekočin znotraj cevnega reaktorja lahko napovemo s 
pomočjo Webrovega števila We, ki je razmerje med inercijskimi silami in površinsko 




 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 24) 
Pri vrednostih We > 1 lahko pričakujemo nestabilno medfazno površino, s čimer ne 
moremo zagotoviti konsistentnosti procesa, medtem ko pri vrednostih We < 1 lahko 
pričakujemo stabilno medfazno površino. Spodnja slika prikazuje prevladujoč tokovni 
režim dveh nemešljivih tekočin v mikroreaktorju dolžine 0,4 m v odvisnosti od 
Webrovega števila organske (Weorg) in vodne faze (Weaq). 
 
Slika 11: Odvisnost različnih tokovnih režimov od vrednosti Weorg in Weaq v 
mikroreaktorju dolžine 0,4 m [9] 




Poleg Webrovega števila si pri načrtovanju ekstrakcijskih sistemov pomagamo z izračuni 
različnih brezdimenzijskih števil, s pomočjo katerih lahko karakteriziramo pretok tekočin 
na mikro ali mili ravni. Reynoldsovo brezdimenzijsko število Re je razmerje med 
inercijskimi in viskoznimi silami, pri čemer velja, da je tok tekočin laminaren pri Re < 




 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 25) 
Koeficient difuzivnosti De oziroma koeficient snovnega prenosa k lahko izračunamo s 




 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 26) 




= −𝑘𝐿𝑎(𝐶𝑜𝑟𝑔 − 𝑘2𝐶𝑎𝑞) +
𝐹𝑜𝑟𝑔𝐶𝑜𝑟𝑔,0
𝑉𝑜𝑟𝑔








Ta enačba se pri enakem razmerju med vodno in organsko fazo (A/O = 1) poenostavi v 
naslednjo enačbo [9]: 
𝑑𝐶𝑜𝑟𝑔
𝑑𝑡
= −𝑘𝐿𝑎[𝐶𝑜𝑟𝑔(1 + 𝐾2) − 𝐾2𝐶𝑜𝑟𝑔,0] (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 28) 
Z enačbo 28 nato integriramo in izrazimo koeficient kLa – koeficient snovnega prenosa, 






𝐶𝑜𝑟𝑔(1 + 𝐾2) − 𝐾2𝐶𝑜𝑟𝑔,0
| (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 29)  
 
V fluidni mehaniki brezdimenzijsko število – kapilarno število (Ca) – opisuje razmerje 
med viskoznimi silami in napetostjo na medfazni površini (angl. Interfacial tension). Pri 
nizkih vrednostih kapilarnega števila (red velikosti 10−5) imajo na tok fluida skozi 
porozen medij večji vpliv kapilarne sile, medtem ko so pri visokih vrednostih kapilarnega 
števila kapilarne sile zanemarljive. Kapilarno število lahko izračunamo po naslednji 
enačbi [10]: 







 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 30) 
Za združitev dveh vtokov v mikrosistemih po navadi uporabljamo bodisi Y ali T-kos z 
danim kotom 𝜃 med obema vtokoma. Kritično vrednost kapilarnega števila 𝐶𝑎∗ lahko 
izračunamo s pomočjo naslednje korelacije za vrednosti 0,07 < 
µ𝐷
µ𝐶












 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 31) 
1.3.1 Segmentiran tok 
Segmentiran l-l tok je tok dveh nemešljivih tekočin, ki ju karakterizira serija segmentov 
posamezne faze. Ker se oba segmenta faz premikata vzdolž mikrokanala ali cevi 
simultano, lahko posamezen segment (angl. Slug) obravnavamo kot individualni procesni 
subvolumen z natančno definirano medstično površino. Masni transport med dvema 
segmentoma faz poteka po dveh mehanizmih: s konvekcijo znotraj posamezne faze in 
difuzijo med obema fazama. Konvektivni prenos je posledica internih cirkulacij znotraj 
posameznega segmenta, medtem ko je prenos z difuzijo posledica koncentracijskega 
gradienta med obema fazama. Spodnja slika  prikazuje segmentiran tok dveh nemešljivih 
tekočin brez pojava tankega filma, ki bi ga za seboj puščala faza, ki omaka stene: 
 
Slika 12: Prikaz notranjih cirkulacij v segmentiranem toku dveh nemešljivih tekočin 
[11] 
Pri napovedovanju modelnih enačb ekstrakcije z uporabo segmentiranega toka je izjemno 
pomembno natančno določiti velikost posameznega segmenta faze. Različne študije 
navajajo pojav tankega filma (1–20 µm) znotraj cevi, ki ga za seboj pusti organska faza 
(oz. faza, ki omaka stene sistema). Ta film ima lastnosti nekakšnega lubrikanta, kar 
povzroči, da naslednji segment vodne faze potuje z večjo hitrostjo od ocenjene povprečne 
hitrosti toka. Spremenjeno hitrost posameznega segmenta fluida vs zaradi nastanka tanke 
plasti filma lahko ocenimo kot [12]: 








𝑣𝑎𝑣𝑔 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 32) 
V enačbi sta Rs in R radij segmenta toka in radija cevi, ki ju lahko ocenimo s pomočjo 
debeline filma (h): 
𝑅𝑆 = 𝑅 − ℎ (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 33) 
Debelino filma lahko ocenimo po Brethertonovem zakonu, ki je zapisal zvezo med 
debelino filma (h), radijem cevi (R) in kapilarnim številom (Ca): 
ℎ = 1,34𝑅𝐶𝑎2/3 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 34) 
1.3.2 Paralelni tok 
V mikrokanalu imajo površinske in sile trenja znatno večji vpliv kot gravitacijska sila. To 
omogoča vzporedni tok dveh nemešljivih tekočin v mikrokanalu neodvisno od gostote 
posameznega fluida. V literaturi so znani primeri definicij statične kontaktne linije med 
dvema fazama. Ker pretok faz določa tlač, je treba uravnotežiti tlačno razliko med obema 
tekočinama na račun različnega padca tlaka posamezne tekočine in Laplacovega tlaka, ki 
se generira kot posledica napetosti na fazni meji med dvema tekočinama. Laplacov tlak 
lahko ovrednotimo s pomočjo Young-Laplacovih enačb in je odvisen od kontaktnega kota 
(kot omakanja). Pri uporabi paralelnega toka je masni transport med obema tekočinama 
odvisen samo od difuzivnosti D. Pri tem igra dolžina difuzije l pomembno vlogo, saj 
lahko prek nje izračunamo difuzijski čas po naslednji enačbi [13]: 
𝑡 =  
𝑙2
𝐷
 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 35) 
Na hitrost masnega pretoka med obema tekočinama močno vpliva debelina posamezne 
faze, pri čemer je pri manjših debelinah posamezne faze masni pretok posledično višji. 
1.3.3 Kapljičasti tok 
V nasprotju s paralelnim tokom tok fluida v kapljičastem toku karakterizira oblika 
kapljice. Če je premer kapljice precej manjši od premera mikrokanala, so cirkulacijske 












) (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 36) 
Če je premer kapljice primerljiv s premerom mikrokanala, oziroma ko prevladuje čepast 
tokovni režim, zaradi močnih cirkulacijskih sil znotraj posamezne kapljice ta enačba ne 




da več zadovoljivih rezultatov. Če izhajamo iz penetracijske teorije, lahko zapišemo 





)2 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 37) 
V tej enačbi je tdif karakteristični čas difuzije (tdif = w2/D), cinf končna ravnotežna 







3 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 38) 
V enačbi je ddrop polmer kapljice, D difuzivnost in Pe Peckletovo število. 
1.4 Primeri uporabe kontinuirnih pretočnih sistemov v farmacevtski 
industriji 
Izjemen dosežek uporabe kontinuirnih pretočnih sistemov so primeri uporabe te 
tehnologije pri izdelavi farmacevtskih učinkovin v GMP (angl. Good Manufacturing 
Practices) okolju. V zadnjem desetletju je najverjetneje prvo večjo investicijo v razvoj 
kontinuirnih pretočnih sistemov začel Novartis. Leta 2007 je Novartis začel obsežno 
investirati v dimenzioniranje in razvoj kontinuiranih procesov in opreme – tako interno 
kot tudi z eksternimi partnerji. Uspelo jim je izdelati večnamenski pilotni in proizvodni 
sistem, ki je sposoben proizvajati cGMP učinkovine, s produktivnostjo do 15 ton API-ja 
na leto [15]. Novartis trenutno ocenjuje, da je za približno polovico procesov v njihovem 
portfelju možen prehod na kontinuirane sisteme, med katerimi ocenjujejo, da ima vsaj 10 
% preučevanih procesov v primerjavi s šaržno sintezo znatne prednosti. Pri tem niso 
upoštevali procesov z uporabo trdnih reagentov, dokler ne bo tehnologija mikroreaktorjev 
oz. PBR dovolj razvita za uporabo na večji proizvodni skali. Novartis je razvil 
kontinuirane sisteme za izvajanje procesov metiliranja, elektrofilne adicije in oksidacije, 
ki so v povprečju izboljšali izkoristek procesov za 50 % v primerjavi s t. i. »batch« 
sintezo. V primerjavi s šaržnim procesom jim je dodatno uspelo zmanjšati tudi število 
potrebnih stopenj kristalizacij in izvesti protitočno ekstrakcijo in reciklacijo enega izmed 
reagentov. Prav tako jim je uspela transformacija reakcije arilmagneziata in laktama na 
kontinuirni proces z zmanjšanjem vsebnosti nečistoč in menjavo dveh 10.000 L šaržnih 
reaktorjev, z uporabo 16 L PFR reaktorja, kar je kar 1.250-kratno zmanjšanje volumna 
reaktorja. Omenjeno reakcijo so izvajali pod turbulentnimi pogoji, ki so se izkazali za 
najoptimalnejšo izbiro proizvajanja aktivne farmacevtske učinkovine, pri čemer so 
reakcijski čas zmanjšali s 50 h na 6–10 h, s celotnim izkoristkom 88 % in 99,9 % čistostjo 
[15]. 




1.4.1 Kontinuirna sinteza preksasertib monolaktat monohidrata (PMM) 
Uporaba kontinuirnih pretočnih sistemov narašča tudi pri proizvajanju številnih 
onkoloških zdravil. Onkološka zdravila delujejo tako, da uničijo celice – tipično rakave 
celice, vendar lahko delujejo zelo nespecifično, kar lahko povzroči smrt tudi zdravih celic. 
Ker gre za izjemno potentna zdravila, je za njihovo proizvodnjo za zagotavljanje 
maksimalne varnosti in zdravja zaposlenih ter sterilnosti uporabljene opreme treba 
upoštevati dodatne varnostne ukrepe in korake čiščenja. Kontinuirni pretočni sistemi 
močno zmanjšajo potrebo po ročnem upravljanju s surovinami, kar vodi v manjšo 
izpostavljenost zaposlenih in bolj varnost izvajanje procesov. Šaržni sistemi se v zadnjih 
nekaj desetletjih niso bistveno spremenili in temeljijo na uporabi velikih (> 4 m3), fiksnih 
in izjemno dragih sistemov, ki so po navadi predimenzionirani za proizvodnjo novejših 
zdravil za manjšo ciljno populacijo. Na drugi strani se kontinuirni pretočni sistemi stalno 
razvijajo in izboljšujejo ter nudijo ogromno prostora za optimizacijo in intenzifikacijo 
obstoječih proizvodnih procesov. Med glavnimi prednostmi kontinuirnih pretočnih 
sistemov avtorji članka navajajo sposobnost t. i. ˝hipnega˝ (angl. On-demand) 
proizvajanja aktivnih farmacevtskih učinkovin z manjšimi potrebami in stroški v 
povezavi s skladiščenjem končnih produktov. Farmacevtsko podjetje Lilly je predstavilo 
primer kontinuirne sinteze onkološke učinkovine preksasertib monolaktat monohidrat – 
PMM (angl. Prexasertib Monolactate Monohydrate) pod cGMP pogoji s skupno 
produktivnostjo 3 kg/dan. V osmih ciklih obratovanja so skupno proizvedli 24 kg aktivne 
farmacevtske učinkovine ustrezne čistosti in kakovosti za človeško uporabo [16]. 
Reakcijska shema proizvodnje PMM iz izhodne spojine (7) do končnega produkta PMM 
(12) je prikazana na spodnji sliki [16]: 
 
Slika 13: Reakcijska shema kontinuirne proizvodnje PMM [16] 
Na sliki so predstavljeni trije proizvodni koraki za kontinuirno sintezo končnega produkta 
PMM. V procesu so za izvajanje kontinuirne sinteze, ekstrakcije, uparevanja, 
kristalizacije in filtriranja reakcijske mešanice uporabljali kombinacijo PFR in CSTR 
reaktorjev. Shema uporabljenega kontinuirnega sistema z izboljšano učinkovitostjo in 




varnostjo v primerjavi s šaržnim procesom je predstavljena na spodnji sliki (shema je 
prirejena po [16]):  
 
Slika 14: Shema kontinuirnega sistema za proizvodnjo preksasertib monolaktat 
monohidrata podjetja Lilly [16] 
Prvi korak vključuje kondenzacijo izhodne spojine (7) (v topilu THF – Reaktant 1) s 
hidrazinom (Reaktant 2) pri temperaturi 130 °C in tlaku 20 barov do tvorbe intermediata 
(8). Izvajanje reakcije pod šaržnimi pogoji je potekalo veliko počasneje, prav tako pa so 
morali pri sintezi uporabiti presežne količine nevarnega hidrazina. Sistem za izvedbo 
prvega koraka je PFR reaktor volumna 1,4 L (dolžina cevi 91 m, ID = 4,57 mm), s katerim 
lahko obdelamo 3,4 kg spojine (7) dnevno. Ta sistem omogoča varnejše ravnanje s 
hidrazinom, saj je v katerem koli trenutku v celotnem sistemu prisotnega samo 20 g 
hidrazina, kar je bistveno manj v primerjavi s šaržnim procesom. Dodatno je bilo v danem 
primeru v sistemu prisotnih samo 0,49 % uporabljenih topil in reagentov v primerjavi s 
šaržnim procesom, s čimer so v primeru neustreznosti serij ali kakršne koli nesreče ali 
izliva povezane nižje izgube. V reakcijski mešanici pirazola so bile zaznane nečistoče, 
zato so v nadaljevanju izvedli proces ekstrakcije, separacije, spiranja, koncentriranja in 
zamenjave topila. Zaradi razmeroma dobre topnosti pirazola v vodi so za zmanjšanje 
izgub pirazola med procesom ekstrakcije uporabili sistem protitočnih kontinuirnih 
ekstrakcij. Glavna gonilna sila v uporabljenih separacijskih procesih v drugem koraku je 
gravitacija. Proces koncentriranja, za zmanjšanje vsebnosti THF, metanola, toluena in 
vode so izvedli z uporabo 20 L rotavaporja. Po končanem koncentriranju so ostanek 
raztopili v topilu DMSO do 30 ut. % intermediata. Celoten izkoristek prvega procesa tega 
sistema je znašal 89,6 %, s čistostjo produkta 98,25 HPLC area % in produktivnostjo 3,08 
kg intermediata dnevno. Sledi drugi korak, v katerem so izvedli reakcijo nukleofilne 
substitucije – SNAr reakcije med intermediatom (8) in pirazinom do tvorbe spojine (10). 
Med reakcijo so zaradi tvorbe HCl stranskih produktov za nevtralizacijo uporabili bazo 
N-etilmorfolin – NEM. Za ta korak so uporabili PFR reaktor iz navitja perfluoroalkoksi 
– PFA cevi, volumna 2,8 L (dolžina cevi 91 m, ID = 6,35 mm), ki zadostuje za 




proizvodnjo 2,9 kg pirazola dnevno. Za odstranjevanje nečistoč so v nadaljevanju 
uporabili proces kontinuirne kristalizacije v metanolu, ki je imel za rezultat visoko 
stopnjo čistosti produkta. V nadaljevanju so reakcijski mešanici dodali še MTBE in 
mravljično kislino ter izvedli proces deprotekcije oz. odščite v zaporedni vezavi CSTR in 
PFR reaktorja do končnega produkta (11) v raztopini mravljične kisline. Celotni 
izkoristek tretjega koraka je znašal 88,7 %, s čistostjo produkta 99,05 HPLC area % in 
produktivnostjo 2,56 kg/dan. Reakcijski shemi na sliki 14 sledi še proces kontinuirane 
koncentracije in kristalizacije produkta v CSTR reaktorju [16]. 
1.4.2 Kontinuirno hidrogeniranje v PFR reaktorju  
Naslednji primer uporabe kontinuirnih pretočnih sistemov bomo predstavili na primeru 
izvajanja kontinuirne hidrogenacije. Hidrogeniranje v šaržnih reaktorjih poteka v t. i. 
˝autoklav˝ reaktorjih, ki imajo sposobnost izvajanja reakcij pod povišanimi 
temperaturami in tlaki (ponavadi 25–50 barov). Avtorji članka z naslovom Development 
and Scale-up of a Continuous, High-Pressure, Asymmetric Hydrogenation Reaction, 
Workup and Isolation primerjajo šaržni in kontinuirni sistem proizvajanja aktivne 
farmacevtske učinkovine LY500307 (erteberel) podjetja Lilly prek enantioselektivne 
redukcije tetrasubstituiranega enona do ketona, ki je ključni intermediat pri sintezi 
LY500307. Za zagotavljanje visokega razmerja med substratom in katalizatorjem (S/C) 
so reakcijo izvajali pri 70 barih. Reakcijo so sprva izvedli tudi šaržno, pri temperaturi 70 
°C, 70 barih in 0,1 ekv. Zn(OTf)2. V 18 h izvajanja reakcije v šaržnem sistemu in po 
izolaciji ter čiščenju produkta so dosegli 90 % izkoristek s čistostjo produkta 99,9 %. V 
študiji so avtorji uporabili štiri različne konfiguracije kontinuirnih pretočnih sistemov, 
vključno z uporabo PFR reaktorjev in reaktorja s strnjenim slojem katalizatorja, ter 
izvajali proces v širokem temperaturnem (20–100 °C) in tlačnem (1–200 bar) intervalu. 
Eden izmed potencialnih problemov uporabe PBR kontinuirnih reaktorjev s strnjenim 
slojem v cGMP okolju je sprememba v aktivnosti katalizatorja po določenem času 
obratovanja zaradi degradacije ali zmanjšane aktivnosti, kar vodi v nekonsistentno 
sestavo reakcijske mešanice na iztoku reaktorja. Zato pri izvajanju reakcij v kontinuirnih 
pretočnih sistemih dajemo prednost homogenim in stabilnim katalizatorjem. V 
nadaljevanju se bomo osredotočili samo na opis PFR sistema, ki so ga sprva izvedli v 
reaktorju volumna 1,46 L, kasneje pa so izdelali precej večji PFR reaktor z volumnom 73 
L. Shema kontinuirnega procesa je prikazana na naslednji sliki [17]: 





Slika 15: Shema kontinuirnega sistema hidrogenacije do produkta LY500307 [17] 
V prvi stopnji so z uporabo dveh dozirnih sistemov prek T-kosa združili mešanico 
izhodne spojine in triflata v metanolu in etil acetatu ter raztopine predkatalizatorja v 
metanolu. V nadaljevanju reakcijski mešanici dodajajo vodik in dvofazno mešanico 
vodijo v PFR reaktor, potopljen v 20 L oljno kopel. Reakcijo so sprva izvedli v 1,46 L 
PFR reaktorju (dolžina cevi 457 m, ID = 2,01 mm). V skupno 114 h obratovanja so z 
danim sistemom uspeli proizvesti 456 g produkta erteberela, produktivnost je bila 28 
g/dan. Nato so uporabili PFR reaktor volumna 73 L (dolžina cevi 340 m, ID = 16,5 mm), 
izdelan iz navitja jeklenih cevi, višine 0,53 m, premera 0,36–0,86 m, ki je prikazan na 
spodnji sliki [9]: 
 
Slika 16: Primer pilotnega PFR reaktorja za izvajanje reakcij hidrogeniranja [9] 
Reakcije hidrogeniranja so v danem sistemu izvajali pri temperaturi 70–90 °C, 
zadrževalnih časih (τ) 9,9–13 h in razmerju substrata proti katalizatorju 1880 in 1992. 




Opisan postopek so izvajali v dveh serijah, skupni čas obratovanja je bil okoli 338 h (282 
h in 56 h). V danem času obratovanja jim je uspelo doseči v povprečju konverzijo > 99,8 
in čistost produkta 93,7–94,9 % [17]. 
Ta sistem učinkovito izvaja reakcije hidrogeniranja z visokimi izkoristki, čistostjo 
produkta in z izboljšano varnostjo zaposlenih. Ker so v študiji pilotnega primera uporabili 
cevi precej velikega premera (ID = 16,5 mm), so zadrževalni časi zaradi vpliva 
disperzivnosti posledično večji. Najverjetneje bi lahko z uporabo manjših cevi in s 
kombinacijo vzporednih vezav manjših PFR reaktorjev zaradi izboljšanega snovnega 
prenosa in izboljšanega nadzora temperature reakcijske mešanice dosegli enako 
produktivnost in precej krajše zadrževalne čase. 
1.4.3 Študija ekonomske primerjave kontinuirnega in šaržnega procesa 
Kontinuirana proizvodnja – CM (angl. Continuous Manufacturing) je za farmacevtsko 
industrijo še posebej privlačna, ker lahko vodi v znatno zmanjšanje proizvodnih stroškov 
ob hkratnem povečanju kakovosti izdelkov. Farmacevtska industrija se sooča z veliko 
stopnjo regulative na področju varovanja okolja in zdravja ter varnosti zaposlenih, kar 
lahko močno poviša tudi proizvodne stroške. Z naraščanjem stroškov raziskav in razvoja 
ter večjo konkurenco na trgu generičnih zdravil številna farmacevtska podjetja ne 
dosegajo želenih dobičkov. Interdisciplinarna skupina strokovnjakov je v članku z 
naslovom Economic Analysis of Integrated Continuous and Batch Pharmaceutical 
Manufacturing: A Case Study [18] objavila rezultate ekonomske primerjave kontinuirnih 
in batch sistemov pri proizvodnji 2.000 ton tablet z aktivno farmacevtsko učinkovino na 
leto. V študiji primera so predstavili klasični šaržni t. i. ̋ batch˝ – Bx sistem, ki ga je razvil 
Novartis, in štiri različne izvedbe kontinuirne proizvodnje – CM (angl. Continuous 
Manufacturing) pri sintezi API-ja od vhodnih surovin do končnega produkta v tabletah. 
V dimenzioniranih kontinuirnih sistemih so upoštevali dve različni možnosti končnega 
tabletiranja (DTF – angl. Direct Tablet Formation in RC – angl. Roller Compaction). 
Dodatno so predstavili kontinuirna sistema z možnostjo recikliranja topil, vode in drugih 
reagentov – CM1R, in kontinuirna sistema brez recikla – CM1. Za kontinuirne in šaržni 
proces so v izračunih predpostavili enake izkoristke procesov, medtem ko so v primerih 
uporabe kontinuirnih sistemov z reciklom predpostavili 10 % višji izkoristek procesov. 
Glede na to, da so z uporabo kontinuirnih sistemov povezani tudi višji izkoristki, pa bi 
lahko bili ocenjeni prihranki še nekoliko višji. Na naslednji sliki sta prikazana 
obravnavana (a) batch in (b) kontinuirni proces [18]: 





Slika 17: Procesna shema obravnavanega (a) šaržnega sistema in (b) kontinuirnega 
sistema [18] 
Za študijo primera so izbrali povprečno letno proizvodnjo novega t. i. ˝blockbuster˝ 
zdravila na trgu, ki znaša okoli 2.000 ton tablet. Upoštevali so tudi dve različni polnitvi 
tablet z aktivno farmacevtsko učinkovino – 10 ut. % in 50 ut. %. V spodnjem diagramu 
so predstavljeni letni stroške porabljenih organskih in anorganskih reagentov, organskih 
topil, vode in pomožnih snovi za batch proces – Bx, kontinuirni proces z direktnim 
tabletiranjem z reciklom – CM1R/DTF in brez recikla – CM1/DTF ter kontinuirna procesa 
tabletiranja z valji z reciklom – CM1R/RC in brez recikla – CM1/RC [18]: 
 
Slika 18: Primerjava porabe surovin za šaržni in kontinuirne procese v obravnavani 
študiji primera [18] 
V nadaljevanju se bomo omejili samo na primerjavo batch sistema Bx in kontinuirnega 
sistema z direktnim tabletiranjem in reciklom – CM1R/DTF. Kontinuirni sistem ima v 
primerjavi s šaržnim sistemom primerljivo porabo organskih reagentov in pomožnih 
snovi, medtem ko ima kontinuirni sistem približno 80 % višjo porabo anorganskih 
reagentov, štirikrat manjšo porabo organskih topil in skoraj trikrat manjšo porabo vode. 
Skupni stroški nabave uporabljenih surovin so tako v primerjavi s šaržnim Bx sistemom 
manjši za 2,5 % v primeru kontinuirnega sistema z reciklom (CM1R/DTF) in 12 % večji 
pri kontinuirnem sistemu brez recikla (CM1/DTF). Na spodnji sliki so predstavljene 
razlike v začetnih investicijah (angl. CapEx – Capital Expenditures) med kontinuirnimi 
sistemi, gledano relativno na šaržni sistem [18]: 





Slika 19: Primerjava razlik v začetni investiciji – CapEx za kontinuirne sisteme, 
relativno na šaržni sistem [18] 
Iz zgoraj navedenega je razvidno, da so stroški začetnih investicij v primerjavi s šaržnim 
procesom znatno manjši. Razlika med procesi se povečuje z večanjem cene ključnega 
intermediata – KI (angl. Key Intermediate) in vsebnostjo API v tabletah. Pri ceni 3.000 
$/kg intermediata in 50 ut. % vsebnostjo tablet z API lahko z vzpostavitvijo kontinuirnega 
sistema CM1R/DTF znižamo stroške začetne investicije za 76 % (okoli 1.190 milijonov 
$). Prihranke na račun uporabe kontinuirnih procesov gre predvsem pripisati manjšim 
volumnom reaktorjev ter odsotnosti različnih mešal in pogonskih gredi. Na spodnji sliki 
so predstavljene ocenjene razlike v operativnih stroških obravnavanih procesov [18]:  
 
Slika 20: Primerjava operativnih stroškov obravnavanih kontinuirnih sistemov, gledano 
relativno na šaržni sistem [18] 
Iz teh rezultatov je razvidno, da znašajo ocenjene razlike v operativnih stroških 
kontinuirnih sistemov od +8 % do –40 %. Največji prihranki v operativnih stroških 
kontinuirne proizvodnje so ocenjeni v kontinuirnih sistemih z reciklom (CM1R/DTF in 
CM1R/RC) pri najmanjši ceni ključnega intermediata (100 $/kg) in jih lahko neposredno 
primerjamo s proizvodnjo generičnih zdravil. Pri višjih cenah ključnega intermediata 
(3.000 $/kg) so 6 % prihranki ocenjeni samo v primeru kontinuirnih sistemov z reciklom, 
medtem ko so v obravnavanih kontinuirnih sistemih brez recikla (CM1/DTF in CM1/RC) 
operativni stroški višji za 9 % glede na šaržno proizvodnjo. 
V nadaljevanju so avtorji študije primera ocenili povprečne skupne stroške kontinuirnih 
sistemov glede na šaržni proces. Za izračun skupnih stroškov so uporabili spodnjo 
enačbo, kjer je člen rd diskontna stopnja in znaša 7 %, τ je ocenjena življenjska doba 
sistema – 15 let, j pa ocenjena doba graditve, ki znaša eno leto: 











Na spodnji sliki so po enačbi 39 prikazani izračunani skupni stroški:  
 
Slika 21: Primerjava skupnih stroškov obravnavanih kontinuirnih sistemov, gledano 
relativno na šaržni sistem [18] 
Iz podatkov je razvidno, da so skupni stroški v primeru uporabe kontinuirnih sistemov z 
reciklom manjši za 9–40 %, medtem ko so skupni stroški v primeru uporabe kontinuirnih 
sistemov brez recikla v primerjavi s šaržnim sistemom višji za 5 % samo pri najvišji ceni 
ključnega intermediata, medtem ko so v vseh ostalih primerih ocenjeni skupni stroški 
manjši za 9–24 %. V teh izračunih so avtorji predpostavili, da imata kontinuirni in šaržni 
proces enak izkoristek, vendar so pričakovani izkoristki v kontinuirnih sistemih precej 
višji. Na spodnji sliki so predstavljene ocene skupnih stroškov obravnavanih sistemov, če 
predpostavimo, da imajo kontinuirni procesi 10 % višji izkoristek kot šaržni proces: 
 
Slika 22: Primerjava skupnih stroškov šaržnega in kontinuirnih sistemov, če je 
izkoristek kontinuirnih sistemov večji za 10 % [18] 
Na podlagi teh podatkov lahko vidimo, da imajo prav vsi obravnavani kontinuirni procesi 
predvidene nižje skupne stroške, ne glede na ceno ključnega intermediata ali uporabo 
recikla. Največja razlika v skupnih stroških je ocenjena za kontinuirni sistem z uporabo 
recikla (CM1R/DTF), kjer so izračunani prihranki 19–44 %. Ob upoštevanju manjših 
volumnov opreme in nižjih stroških začetne investicije za nakup opreme za kontinuirne 




sisteme je treba poudariti tudi, da oprema za kontinuirne sisteme ni strogo namenska in 
omogoča lažjo zamenjavo ali optimizacijo samo ene izmed stopenj procesa (npr. enote za 
separacijo) z znatno nižjimi stroški in brez potrebe po zamenjavi npr. celotnega 10.000 L 
šaržnega reaktorja zaradi korozije ali drugih poškodb [18]. 
Na podlagi zgornjih ugotovitev lahko zaključimo, da je v farmacevtski industriji uporaba 
kontinuirnih sistemov predvsem smiselna pri proizvajanju generičnih učinkovin, kjer je 
so cene ključnih intermediatov nižje v primerjavi z zdravili z višjo dodano vrednostjo (po 
navadi še pod patentno zaščito – ekskluzivnost) in se jih proizvaja v večjem obsegu oz. 
količini. V tem primeru imajo farmacevtska podjetja največje ocenjene prihranke, v 
primerjavi z uporabo klasične oz. ti. »šaržne« proizvodnje.  
1.5 Splošno o farmacevtskih učinkovinah MPA in MMF 
Mikofenolna kislina – MPA (IUPAC ime: (6-(4-hydroxy-6-methoxy-7-methyl-
3oxophthalanyl)-4-methyl-4-hexenic acid, C17H20O6, Mr = 320,34 g/mol) je sekundarni 
metabolit, ki ga je prvič izoliral italijanski fizik Bartolomeo Gosio leta 1893 iz plesni 
Penicillium glaucum na koruzi kot antibiotik proti bakteriji Bacillus anthracis, bacilu 
antraksa. MPA proizvajajo s submerzno fermentacijo, večinoma z uporabo gliv 
Penicillium brevicompactum ali Penicillium stoloniferum in je izhodna spojina za sintezo 
mikofenolat mofetila. Ker gre za zelo polarno spojino, je zelo slabo topna v maščobah, 
zato za povečanje lipofilnosti in s tem za izboljšan prehod v telo izvedemo reakcijo 
estrenja do končnega produkta mikofenolat mofetila [19]. MMF je t.i. »prodrug« ali 
predzdravilo. V telesu se metabolizira iz biološko neaktivne oblike MMF v biološko 
aktivno obliko MPA. 
 
Slika 23: Struktura molekul MPA in MMF 
Mikofenolat mofetil – MMF (IUPAC ime: 2-Morpholin-4-ylethyl(E)-6-(4-hydroxy-6-
methoxy-7-methyl-3-oxo-1H-2-benzofuran-5-yl)-4-methylhex-4-enoate, C23H31NO7, Mr = 
433,49 g/mol) je morfolinoetilni ester mikofenolne kisline, ki se uporablja predvsem kot 
imunosupresant – zdravilo po transplantaciji organov za preprečevanje zavrnitve 
presajenih organov. MMF se v primerjavi s podobnimi zdravili bistveno bolje absorbira 
in je biološko zelo uporaben. Zaradi hitre absorpcije in hidrolize MMF do aktivne 
učinkovine je čas do maksimalne plazemske koncentracije kratek in znaša približno 45–




60 min, dodatno pa enterohepatična cirkulacija omogoča drug koncentracijski maksimum 
po približno 8–12 urah po peroralnem odmerku. Zaradi hitre hidrolize MMF se nekaj 
učinkovine sprosti že v zgornjem prebavnem traktu, kar lahko v določenih primerih in ob 
povišanih koncentracijah povzroči poškodbe. Na voljo je tudi zdravilo v obliki 
gastrorezistentnih tablet – natrijev mikofenolat, s čimer zagotovimo sproščanje 
učinkovine šele v tankem črevesu in tako zgornji prebavni trakt zaščitimo pred učinki 
mikofenolne kisline [20]. 
MPA z imunosupresijskim delovanjem zavira sintezo purinov in motnje v podvojevanju 
DNA in celic. Po zaužitju se MMF hidrolizira v ledvicah in nato kot MPA vstopa v telo 
– MPA je tako aktivni presnovek kot tudi izhodna spojina za sintezo MMF. MPA se v 
telesu veže na encim inozin monofosfat dehidrogenazo (IMPDH) in jo močno ter 
povratno zavira pri pretvorbi inozin monofosfata v ksantin monofosfat. Delovanje MPA 
v nadaljevanju povzroči znotrajcelično pomanjkanje GTP in deoksigvanozin trifosfata, 
kar zavira sintezo DNA in s tem proliferacijo pri imunskem odzivu. MPA deluje tudi 
tako, da [20]: 
i.) inducira apoptozo aktiviranih T in B-limfocitov (zavira proliferacijo) pri 
antigenskem spodbujanju, 
ii.) zmanjša zaloge gvanozin nukleotidov – s tem MPA zavira glikozilacijo in 
izražanje nekaterih adhezivnih molekul, 
iii.) posledično zmanjša zaloge tetrahidrobiopterina, ki je kofaktor inducirane 
oblike iNOS – dušikov oksid sintaze, tako zavira produkcijo NO iz iNOS in 
tako zmanjša poškodbe tkiv zaradi sproščanja peroksinitrita. 
MPA ima dober prehod v tkiva in je v 97 % vezan na plazemski albumin. V jetrih ga 
encimi transferaze presnavljajo v glavni neaktivni presnovek – glukuronid mikofenolne 
kisline, ki se izloča z urinom in žolčem. Zaradi delovanja β-glukuronidaze pride v 
črevesju do enterohepatične cirkulacije, s čimer se MPA spet sprosti in absorbira. 
Razpolovni čas MPA znaša 9–17 ur. Porazdelitev, presnovo in izločanje MPA in MMF v 
telesu prikazuje spodnja slika [21]. 





Slika 24: Shema presnove in izločanja MMF v telesu [21] 
Različne študije so pokazale tudi antimikrobno delovanje MPA in aktivnosti proti 
bakteriji Pneumnocystis carinii, virusu hepatitisa C – HCV in retrovirusu HIV, ki napada 
človeški imunski sistem in tako ogroža zaščito pred različnimi okužbami in boleznimi 
[21]. 
1.5.1 Proizvodnja MMF 
Pri proizvodnji MMF iz izhodne spojine MPA gre za ravnotežno reakcijo esterifikacije z 
4-(2-hidroksietil)-morfolinom (HEM), pri čemer se kot topilo uporablja toluen. V 
proizvodnji se sinteza izvaja šaržno pri temperaturi refluksa reakcijske mešanice, med 
samo reakcijo pa se sprošča voda. Da prevesimo ravnotežje v smer nastajanja želenega 
produkta, azeotropno odvajamo vodo s t. i. Dean-Starkovim nastavkom. Reakcija poteka 
pri temperaturi refluksa, pri čemer dosežemo okoli 85 % konverzijo. Sledi proces 
ekstrakcije in separacije organske faze, s katero odstranimo nezreagirano MPA in 
izolacija produkta.  
 
Slika 25: Reakcijska shema proizvodnje mikofenolat mofetila iz mikofenolne kisline 




Po končani reakciji sledi proces koncentriranja reakcijske mešanice, pri čemer toluenski 
destilat vračamo v proces prvotne reakcije. Koncentrat nato raztopimo v organskem topilu 
in izvedemo 2 alkalni ekstrakciji z raztopino natrijevega hidroksida, s čimer ekstrahiramo 
izhodno spojino v vodno fazo. Pri procesu alkalne ekstrakcije ima velik vpliv pH. ledi 
proces ločevanja faz, pri čemer odstranimo vodno fazo, ki se jo nato preda v ekološko 
obdelavo. Organski fazi, ki vsebuje produkt reakcije esterifikacije, nato dodamo aktivno 
oglje in celit, mešamo pri sobni temperaturi in filtriramo. Sledi koncentriranje lužnice, pri 
čemer lahko destilat organske faze vračamo v proces. Koncentrat nato raztopimo v 
organskemu topilu in izvedemo proces kristalizacije in izolacije do končnega produkta 
MMF. 
Ker v vodni fazi ostane razmeroma veliko nezreagiranega MPA (cca 90% izkoristek), je 
smiselno vodno fazo naprej obdelati za regeneracijo izhodne spojine. Vodni fazi z 
nezreagirano MPA dodamo žveplovo kislino (H2SO4) in toluen, s čimer ekstrahiramo 
MPA nazaj v organsko fazo. Sledijo procesi filtracije, kristalizacije in izolacije do 
povratnega MPA.  
  









2 Namen dela 
Glavni namen magistrske naloge je preučiti tehnologijo kontinuirne pretočne kemije in 
možnosti kontinuirne pretočne separacije dvofaznega toka oz. kontinuirne pretočne 
ekstrakcije farmacevtskih učinkovin v (bio)kemijskih procesih. V okviru magistrske 
naloge želimo preučiti in primerjati različne pristope pri separaciji dvofaznih mešanic, 
dimenzionirati in izdelati mikroseparator, v katerem je gonilna sila separacije gradient 
kapilarnega tlaka, in tega preizkusiti na realnem ekstrakcijskem modelu učinkovin MPA 
in MMF. Glavni motiv za izbiro tega sistema je njegova enostavnost in dejstvo, da za 
obratovanje ne potrebuje nobenih delov, ki bi jih bilo po določenem času treba zamenjati 
(npr. membrana). Tako omogoča popoln kontinuiran proces, ki po stacioniranju pogojev 
ne potrebuje posegov v svoje delovanje. Izdelane prototipe mikroseparatorjev želimo 
prav tako preizkusiti pri separaciji različnih dvofaznih mešanic in predstaviti rezultate 
separacij pri različnih zadrževalnih časih v sistemu. Cilj magistrske naloge je torej 
dimenzionirati, izdelati in preizkusiti izdelane prototipe mikroseparatorjev za separacijo 
dvofaznega toka dveh nemešljivih tekočin. Sistem želimo nato preizkusiti na realnem 
ekstrakcijskem in separacijskem modelu farmacevtske učinkovine MMF ter primerjati 
klasične in alternativni proces separacije dvofaznega toka. Majhni volumni in velika 
medfazna površina mikroreaktorjev in mikroseparatorjev ponujajo številne prednosti, 
povezane z varnostjo, optimizacijo, produktivnostjo in učinkovitim izvajanjem reakcij in 
izolacij. V tradicionalnem proizvajanju farmacevtskih učinkovin se vsaka stopnja izvaja 
posebej, vključno z ločevanjem in čiščenjem produkta ali intermediata, kar je po navadi 
dodaten procesni korak. Z uporabo pretočne kemije pa je možno povezati vse procesne 
korake v en kontinuiran popolnoma avtomatiziran proces. V magistrskem delu želimo 
preučiti in izvesti kontinuirano ekstrakcijo in ločbo dveh nemešljivih tekočin z 
dimenzioniranjem mikroseparatorja. Material PFA smo izbrali zato, ker je kemijsko 
stabilen na različne vrste organskih topil (tudi halogeniranih), kislin in baz, ki se po 
navadi uporabljajo pri procesu ekstrakcij in ločevanja. Glavna gonilna sila klasičnih 
procesov separacije je gravitacija (npr. industrijski reaktor), medtem ko v kontinuiranih 
sistemih prevladuje predvsem uporaba mikroseparatorjev s polprepustno membrano. 
Glavna slabost njihove uporabe je v tem, da se membrana pogosto maši in to povzroči 
dodaten upor pri prenosu snovi skozi membrano, kar je pri vzpostavitvi popolnoma 
kontinuirnega večstopenjskega sistema velik problem. 
  
Eksperimentalni del magistrske naloge, smo začeli z dimenzioniranjem in optimizacijo 
obstoječega modela mikroseparatorja z uporabo programa Autocad. Pri dimenzioniranju 
smo si pomagali z rezultati modeliranja sistema, z uporabo numeričnih orodij – mrežne 
Boltzmannove metode. Ta model smo nato testirali z uporabo različnih topil (različne 
gostote in viskoznosti) in v mikroseparatorju izvedli proces separacije faz. Dodatno smo 
načrtovani mikroseparator preizkusiti na realnem ekstrakcijskem modelu separacije 
učinkovin MMF in MPA v obliko natrijeve soli, z dvofaznim segmentiranim tokom, ter 




primerjali alternativni in klasični proces ekstrakcije in separacije komponent MPA in 
MMF.  
 
Mikroseparator predstavlja ekonomično alternativo dosedanjim kontinuirnim 
separacijskim sistemom, ki v večini obratujejo s polprepustno membrano in ne 
omogočajo vzpostavitve popolnoma avtonomne kontinuirane proizvodnje, zaradi 
mašenja oziroma ti. ˝foulinga˝ membran.





3 Eksperimentalni del  
3.1 Splošno 
Eksperimentalni del magistrske naloge smo začeli z zasnovo modela mikroseparatorja, 
predstavljenega na konferenci IMTB 2017 na Bledu. Odločili smo se, da bomo za 
načrtovanje modela uporabili program AutoCAD 2018, ki omogoča podrobno izdelavo 
2D in 3D prototipov v formatih, ki so kompatibilni z uporabljenimi laserskimi in CNC 
stroji za izdelavo prototipov. Sprva smo preučili prvotno geometrijo mikroseparatororja, 
ki ga je predstavil prof. dr. G. Jovanovic, in ob upoštevanju omejitev in natančnosti 
razpoložljivih strojev za izdelavo prototipov zasnovali tri različne izvedbe geometrije 
mikroseparatorjev, natančneje opisanih v nadaljevanju. Na spodnji sliki je prikazan 
primer sheme ene izmed verzij mikroseparatorja, ki smo ga uporabljali pri procesu 
ekstrakcije in separacije organske in vodne faze.  
 
Slika 26: Shema kontinuirane ekstrakcije in separacije organske faze (MMF) in vodne 
faze (Na-MPA)  
Pred izdelavo prototipov smo njihovo geometrijo preverili z razvojem modelnih enačb in 
simulacij, s katerimi smo preverjali učinkovitost separacije dvofaznih mešanic. Nato smo 
z uporabo laserskega gravirnega in CNC stroja izdelali prve prototipe mikroseparatorja 
iz PMMA in ga uporabili so separacijo dvofazne mešanice olje-voda. Med 
eksperimentalnim delom smo stalno izboljševali geometrijo separatorja in natančnost oz. 
resolucijo izdelave, v okviru zmožnosti proizvodnih strojev. Izdelane prototipe smo 
testirali in primerjali napovedi modelnih enačb in simulacij z dejanskimi rezultati 
separacije različnih dvofaznih mešanic v izdelanih prototipih mikroseparatorjev. Med 
eksperimentalnim delom smo skupno izdelali okoli 20 prototipov, izdelanih iz materialov 
PMMA (angl. Poly Methyl MethaCrylate) in PFA (angl. Perfluoroalkoxy) v različnih 
velikostih. Te prototipe smo nato preizkusili z uporabo različnih dvofaznih mešanic, npr. 




olje-voda, toluen-voda in toluen - NaOH (aq), kjer smo po stacioniranju pogojev merili 
volumne faz na obeh iztokih in podali učinkovitost separacije preučevanega sistema. 
Vodno fazo smo pri tem obarvali z indikatorjem bromtimolmodro (zaradi boljše 
vizualizacije dogajanja v sistemu), ki se v kislem obarva oranžno (kompatibilnost PMMA 
v kislem), v alkalnem pa modro (kompatibilnost PFA – dejanski pogoji ekstrakcije 
MMF). V nadaljevanju smo preučili primer realnega ekstrakcijskega modela učinkovine 
MMF v šaržnem in kontinuirnem sistemu ter s pomočjo topnostnih krivulj in 
porazdelitvenega koeficienta (D) določili optimalne pogoje za kontinuirno ekstrakcijo 
izhodne spojine MPA in ostalih nečistoč v vodno fazo ter nadaljnjo separacijo dvofazne 
mešanice z uporabo izdelanih prototipov mikroseparatorjev. 
Pri eksperimentalnem delu smo uporabili komercialno dostopne reagente in topila brez 
predhodnega čiščenja. 
Za določanje koncentracij MPA in MMF (učinkovitost ekstrakcij) ter sprotni potek 
reakcij in ekstrakcij smo uporabili HPLC kromatografski sistem znamke Agilent 
Technologies (1200 Series). Vzorce za HPLC analizo smo pripravili tako, da smo 10 µL 
reakcijske mešanice prenesli v 10 mL merilno bučko in s topilom (mešanica MILI Q voda 
:  acetonitril = 1 : 1) razredčili do oznake. Na spodnji sliki je predstavljen kromatogram 
reakcijske mešanice s pripadajočimi retencijskimi časi. 
 
Slika 27: Kromatogram reakcijske mešanice MMF s pripadajočimi retencijskimi časi 
Izkoristki procesa ekstrakcij glede na HPLC kromatograme, podani v %, so t. i. ˝Area % 
– a %˝ (angl. Area under the curve – AUC) oz. % površine vrhov, in to niso dejanske 
koncentracije. Za določanje dejanske koncentracije v mol/L smo pripravili umeritveno 
krivuljo glede na odzivnost MMF in MPA pri različnih koncentracijah spojin. Retencijski 
časi spojin v uporabljeni metodi znašajo: 3,94 min (MMF), 5,43 min (MPA) in 9,71 min 
(HEM). 
Pri opisu eksperimentalnega dela ekstrakcij in separacij je z brizgo A označena organska 
faza (olje, v primeru uporabe dvofazne mešanice olje-vodna faza), medtem je ko brizga 
B vodna faza. Uporabili smo transparentno cev iz teflona (PTFE), notranjega premera 0,8 




mm, zunanjega premera 1,6 mm in dolžin 20–100 cm (Vcevnih povezav = 0,1–0,5 mL). Cevi 
smo navili v model za navitje cevi, izdelan s pomočjo 3D tiskalnika, ki omogoča 
enostavno gretje in dober prenos toplote. Oba vtoka brizg A in B smo združili prek Y-
kosa. 
Za doziranje smo uporabili dozirna sistema znamk KD Scientific (model Legato 200) in 
Harvard Apparatus (model PHD 4400) ter steklene brizge znamke S.G.E., volumnov 50 
(ID = 27,5 mm) in 100 mL (ID = 35 mm). Na spodnji sliki je prikazana uporabljena 
oprema s kalupom za navitje cevi, izdelanim s 3D tiskalnikom: 
 
Slika 28: Prikaz uporabljene opreme: i.) dozirna sistema znamk KD Scientific in 
Harvard Apparatus, ii.) steklene brizge znamke S.G.E in iii.) kalup za navitje cevi 
3.2 Načrtovanje mikroseparatorja 
Za načrtovanje in izdelavo 2D in 3D modelov mikroseparatorja smo uporabili program 
AutoCAD 2018, ki omogoča enostaven iznos datotek v formatih, ki so kompatibilni s 
stroji za izdelavo prototipov. Med eksperimentalnim delom smo preizkusili tri različne 
geometrije mikroseparatorja z različnimi razporeditvami in velikostmi mikrostruktur 
(valjev). Izdelane prototipe smo preizkusili eksperimentalno in dobljene rezultate 
učinkovitosti separacije dvofaznih mešanic primerjali z napovedmi simulacij. Na spodnji 
sliki je predstavljena osnovna celica mikroseparatorja, v kateri so razporejeni 
mikroelementi (krogi) z medsebojno oddaljenostjo -a v -x smeri in -b v -y smeri (a/b = 
1,732; b/c = 0,5; r1 = 1,2 mm; r15 = 0,5 mm; Δr = 0,05 mm): 





Slika 29: Prikaz uporabljene geometrije mikroseparatorja 
Geometrija opisane osnovne celice je bila določena na podlagi omejitev resolucije 
laserskega stroja in prvotne geometrije separatorja, predstavljenega na konferenci IMTB 
2017. Za oblikovanje gradienta Δr smo uporabili 2 različna pristopa: 
̶ Prototip I: 𝑟𝑛+1 = 𝑘 𝑥 𝑟𝑛 = 0,9 𝑥 𝑟𝑛; 𝑘 = 0,9 
̶ Prototip II in III: 𝑟𝑛+1 = 𝑟𝑛 −  Δr = 𝑟𝑛 − 0,05 𝑚𝑚;  Δr = 0,05 𝑚𝑚 
Gradient kapilarnega tlaka smo ustvarili z gradientom velikosti (radija) mikroelementov 
(valjev), ki se enakomerno spreminjajo v -y smeri. Ta postavitev omogoča separacijo na 
podlagi gradienta kapilarnega tlaka, ki se vzpostavi vzdolž dolžine reaktorja in usmerja 
fazo, ki omaka stene mikroseparatorja proti večjim mikroelementom (zgoraj), medtem ko 
fazo, ki ne omaka sten, usmerja proti manjšim mikroelementom (spodaj). Med 
eksperimentalnim delom smo razvili in izdelali tri različne prototipe separatorja, ki jim je 
skupna geometrija osnovne celice (razmerje a/b, b/c), imajo pa spremenjeno postavitev 
vtokov in/ali iztokov ter različen gradient manjšanja premera mikroelementov (valjev) v 
-y smeri. Na naslednji sliki so predstavljene tri različne geometrije mikroseparatorja, ki 
smo jih v nadaljevanju tudi izdelali in testirali: 





Slika 30: Primerjava geometrije izdelanih prototipov I, II in III 
Na prototipih je na levi strani z rdečo označen vtok (vtok segmentiranega toka dvofazne 
mešanice). Na desni strani smo z rdečo označili iztoka -A (zgoraj) in -B (spodaj). Glede 
na to smo želeli ta model preizkusiti na realnem ekstrakcijskem in separacijskem modelu 
učinkovine MMF in sprva smo se odločili za testiranje izdelanih prototipov z uporabo 
čistih topil toluen : voda.  
Pri načrtovanju in izdelavi prototipov smo si prav tako pomagali z napovedmi modelnih 
enačb in različnih simulacij, pri čemer smo želeli preveriti predlagano geometrijo 
osnovne celice in različnih geometrij izdelanih mikroseparatorjev z uporabo mrežne 
Boltzmanove metode (angl. lattice-Boltzmann – LB method). Gre za numerično metodo, 
ki temelji na statistični mehaniki, s katero lahko zapišemo hidrodinamske Navier-
Stokesove enačbe, hkrati pa se je pri modeliranju večfaznih transportnih pojavov izkazala 
za izjemno učinkovito metodo. Sam razvoj LBM modela in prikazane simulacije niso 
sodile v okvir magistrske naloge, so pa pomagale pri načrtovanju in dizajniranju različnih 
tipov mikroseparatorjev, ki smo jih nato izdelali in eksperimentalno preverili njihovo 
učinkovitost separacije dveh faz. 
Spodnja slika prikazuje izsek iz simulacije, v kateri je prikazan potek transporta dveh 
nemešljivih faz v osnovni celici prototipa I, pri čemer je z modro obarvana faza, ki ne 
omaka sten separatorja. Ob času t = 0 začnemo z doziranjem obeh faz v razmerju 1 : 1 (v 
: v) v osnovno celico (tok gre od leve proti desni), ki je predhodno napolnjena s fazo, ki 
omaka stene. Kot je razvidno na sliki, se čez čas (t,0 → t,4) faza, ki ne omaka sten 
(obarvana modro), pomika proti dnu sistema z manjšimi mikroelementi. 





Slika 31: Prikaz porazdelitve dveh nemešljivih tekočin v predlagani osnovni celici s 
pomočjo LB simulacije [22] 
Kot je prikazano na zgornji sliki, so rezultati simulacij potrdili naša pričakovanja in 
pokazali, da predlagana geometrija osnovne celice omogoča separacijo dvofaznega toka 
tekočin na podlagi gradienta kapilarnega tlaka, pri čemer se faza, ki ne omaka sten, in 
mikroelementov usmerja proti dnu sistema. 
Na spodnji sliki je prikazan izsek iz simulacije predlagane geometrije prototipa II, pri 
čemer v volumskem razmerju 2 : 1 napajamo segmentiran tok dvofazne mešanice (faza, 
ki omaka stene sistema – transparentna; faza, ki ne omaka sten sistema – rdeča), pri 
vrednosti Reynoldsovega števila Re = 0,14 in kapilarnega števila Ca = 0,024. 
 
Slika 32: Prikaz izseka simulacije separacije dvofazne mešanice v predlagani 
geometriji prototipa II [22] 
Kot lahko vidimo na zgornji sliki, se večji del faze, ki ne omaka sten sistema (obarvana 
rdeče), po pričakovanjih pomika proti dnu sistema. Manjši del rdeče faze se kljub 
pričakovanjem usmerja proti vrhu sistema, s čimer ne dosežemo popolne separacije obeh 
faz. 
Na spodnji sliki je prikazan izsek iz simulacije predlagane geometrije prototipa III, kjer 
v volumskem razmerju 1 : 2 napajamo segmentiran tok dvofazne mešanice (faza, ki 




omaka stene sistema – transparentna; faza, ki ne omaka sten sistema – rdeča) pri vrednosti 
Reynoldsovega števila 0,27 in kapilarnega števila Ca = 0,024. 
Preliminarni rezultati kažejo, da gradient kapilarnega tlaka vodi fazo, ki ne omaka površin 
mikroseparatorja, samo proti enemu izmed iztokov iz mikroseparatorja. Testirane 
geometrije mikroseparatorjev smo nato izdelali z uporabo laserskega graviranja na akrilne 
in PFA (angl. Per-fluoroalkoxy) plošče. 
3.3 Izdelava prototipov mikroseparatorja 
Za izdelavo prototipnih mikroseparatorjev smo se odločili, da uporabimo akrilno steklo 
oz. material PMMA (angl. Poly(methyl methacrylate)) in PFA (angl. Perfluoroalkoxy). 
Za prve teste izdelave prototipov smo uporabili 10 mm plošče iz akrilnega stekla, ki je 
lahko dostopen in poceni material, je transparenten, kar omogoča enostaven vpogled v 
proces, vendar slabše odporen na različna topila. Glede na slabšo kemijsko odpornost 
materiala PMMA smo se odločili, da bomo material uporabili za separacijo dvofazne 
mešanice olje-voda, pri čemer smo vodno fazo nakisali s 5 % raztopino ocetne kisline in 
obarvali z indiktorjem bromtimolmodro (v kislem: oranžne barve). V nadaljevanju smo 
želeli obstoječi prototip preizkusiti tudi na realnem ekstrakcijskem modelu učinkovine 
MMF, pri katerem se za ekstrakcijo uporabljata dvofazni mešanici toluen-NaOH (aq) in 
toluen-voda. Ker material PMMA ni kompatibilen z želenim topilom, smo poiskali 
material, ki ima ustrezno kemijsko kompatibilnost in hkrati omogoča vpogled v sam 
proces separacije med obratovanjem mikroseparatorja. Odločili smo se za uporabo 
materiala PFA, ki je odporen na široko paleto topil (po kemijski odpornosti primerljiv s 
teflonom), hkrati pa je tudi rahlo transparenten (teflon je popolnoma bel). Spodnja tabela 
prikazuje primerjavo kemijske obstojnosti izbranih materialov PMMA in PFA v različnih 
dostopnih topilih. 
Za izdelavo prototipov iz PMMA in PFA smo uporabili dve plošči različnih debelin – 
spodnja plošča 5 mm (gravura) in zgornja plošča 10 mm. Glavni razlog za uporabo 
debelejše zgornje plošče je povsem tehničen, in sicer da tanjša plošča debeline 5 mm ne 
omogoča izdelave vtokov – navojev z minimalno globino 5 mm. Izbira tanjše plošče PFA 
je bila močno pogojena s ceno materiala, ki je znašala 328 € za ploščo dimenzij 5 x 500 
x 500 mm oz. 656 € za ploščo dimenzij 10 x 500 x 500 mm. Cena PFA je tako nekajkrat 
višja od cene materiala PMMA, kjer smo za ploščo enakih dimenzij (10 mm) odšteli 
približno 10 €. Da zagotovimo dobro tesnjenje med obema ploščama, smo se odločili za 
uporabo teflonskega tesnila (debeline 0,5 mm) in dvanajstih vijakov (M5) s podložkami 
in maticami, ki smo jih enakomerno razporedili po robovih modela. Na spodnji sliki je 
prikazan končni 3D model prototipa III, sestavljenega iz dveh t. i. »sendvič« plošč, PTFE 
tesnila, navojev za vtok toka, navojev za iztok toka A in toka B, ter navojev za vijake, ki 
model fiksirajo (t. i. »sendvič« plošča):  





Slika 33: 3D model končne verzije mikroseparatorja tipa III, sestavljenega iz dveh t. i. 
˝sendvič˝ plošč in tesnila 
V idealnem primeru bi za želen prototip izbrali borosilikatno steklo, vendar sta njegova 
cena in postopek izdelave bistveno dražja od razpoložljive tehnologije, ki bi zadostovala 
našim zahtevam za testiranje separatorjev na ekstrakcijskem modelu učinkovine MMF. 
V okviru razpoložljivih proizvodnih strojev smo se odločili, da prototipe izdelamo z 
uporabo dveh različnih strojev – laserskega (gravirnega) in CNC stroja. Izdelavo 
prototipov z uporabo laserskega stroja podjetja Liaocheng Hengchunyuan Machinery 
Equipment nam je omogočilo podjetje V3D Studio. Na spodnji sliki je prikazan model 
laserskega stroja FL-690, ki smo ga uporabili za izdelavo prototipov mikroseparatorjev 
(slike je simbolična): 
 
Slika 34: Laserski stroj FL-690, uporabljen za izdelavo prototipov (vir: 
https://dbk.si/product/fl-690/#) 




Laserski stroj je izjemno precizen, kar omogoča izredno majhna debelina žarka (okoli 
0,05 mm). Kakovost izdelave produkta in globino gravure med drugim pri laserskem 
stroju določata hitrost graviranja in intenziteta žarka. Vsak material ima drugačne 
mehanske lastnosti, zato smo pred izdelavo prototipa naredili številne teste, kjer smo pri 
graviranju laserskega stroja spreminjali hitrost gravure in intenziteto žarka. Prototipom 
smo želeli narediti gravuro globine 500–1000 µm (omejitev resolucije stroja). Končna 
globina gravure prototipov I–III je znašala približno 500–700 µm. Ker pri samem 
graviranju laserski stroj dobesedno topi material, je bila največja težava izdelanih 
prototipov hrapavost spodnje površine pri gravuri. Pri prototipih, narejenih iz materiala 
PMMA, smo ta problem rešili tako, da smo v model nalili 5 mL acetona (topi PMMA), 
ga enakomerno razporedili po površini prototipa in pustili, da izhlapi. Spodnja površina 
izdelanih plošč je bila vidno bolj gladka, smo pa zaradi topljenja materiala povečali 
skupno globino gravure oz. praznin, ki je zdaj znašala okoli 600–900 µm.  
 
Slika 35: Primer izdelanega prototipa I mikroseparatorja iz PMMA 
CNC stroj deluje na povsem drugačnem principu kot laserski stroj. CNC stroj izdela 
gravuro s pomočjo svedra, ki rezka material. Natančnost in kakovost izdelave je v 
primerjavi z laserskim strojem bistveno boljša, pogojeni pa smo s premerom svedra (okoli 
0,2 mm), kar je tudi velikost najmanjšega elementa (npr. črte), ki ga lahko izdelamo. To 
se je pri izdelavi prototipa III izkazalo za velik problem in najverjetneje tudi razlog za 
manjšo učinkovitost separacije izdelanega prototipa III, kot bomo prikazali v 
nadaljevanju. 
3.4 Priprava reakcijske mešanice MMF 
 
Za testiranje izdelanih prototipov na realnem ekstrakcijskem modelu učinkovine MMF 
smo izvedli sintezo MMF v 1L reaktorju (reakcijska shema: glej sliko 28). V predhodno 
očiščen in inertiziran 1L Reactor-Ready steklen reaktor dodamo 600 ml toluena in ga pri 
150 rpm temperiramo na Tr = 25 °C. Nato v reaktor počasi dodamo 300 g izhodne spojine 
MPA (1 ekv.). Obrate mešanja povečamo na 300 rpm in segrejemo na Tr = 40 °C, pri 
čemer nastane gosta svetlo rjava suspenzija. Ko temperatura reakcijske mešanice doseže 
40 °C, začnemo dodajati 136,5 mL reagenta HEM (1,22 ekv.). Po končanem doziranju 
reagenta HEM se gosta suspenzija spremeni v temno rdečo raztopino. Reaktor smo 
opremili z Dean-Starkovim nastavkom, napolnjenim s 50 mL toluena (za lovljenje vode) 




in hladilnikom ter vsebino reaktorja inertizirali z dušikom. Nato smo začeli reakcijsko 
mešanico segrevati na temperaturo refluksa (Tr = 113,5–128 °C), pri čemer je znašala 
temperatura plašča 125–135 °C. Sprva nastavimo temperaturo plašča na 125 °C, med 
reakcijo pa se temperatura refluksa postopno povečuje, tako da smo po približno 24 h 
reakcije temperaturo plašča povišali na 135 °C. Maksimalna temperatura refluksa 
reakcijske mešanice znaša 128 °C. Nadaljujemo z mešanjem pri 300 rpm in temperaturi 
refluksa reakcijske mešanice. Zunanje stene reaktorja in Dean-Starkovega nastavka 
izoliramo z Al-folijo za zmanjšanje toplotnih izgub med reakcijo, kot je prikazano na 
spodnji sliki (med reakcijo smo celotni reaktor prekrili s folijo, za zmanjšanje toplotnih 
izgub): 
 
Slika 36: Sinteza reakcijske mešanice MMF v 1L reaktorju 
Med reakcijo se je v Dean-Starkov nastavek ujelo 13,5 mL vode, pri čemer je šel v 
reakcijsko mešanico približno enak volumen toluena (voda iz reakcijske zmesi se nabira 
v Dean-Starkovem nastavku). Po 46 h mešanja pri temperaturi refluksa in 300 rpm, 
vzorčimo 50 µL reakcijske mešanice in vzorec analiziramo na HPLC. Reakcijsko 
mešanico medtem počasi ohladimo na sobno temperaturo, jo prenesemo v 1L čašo in 
shranimo v zamrzovalnik. Rezultati HPLC so pokazali, da je v reakcijski mešanici 88,95 
% MMF in 11,05 % MPA glede na % HPLC površine vrhov. 
Med eksperimentalnim delom smo potek pretvorbe MPA v MMF na manjši skali (400 
mL) spremljali tudi z IR sondo. Na podlagi zbranih spektrov reakcijske mešanice in 
vzorcev, ki smo jih zajemali med reakcijo in analizirali s pomočjo HPLC, smo uspešno 
razvili kinetični model, ki omogoča t. i. »in-line« spremljanje reakcijske kinetike, brez 
potrebe po sprotni analizi vzorcev, npr. s HPLC ali UHPLC.  




3.5 Ekstrakcija reakcijske mešanice MMF 
Pri ekstrakciji reakcijske mešanice MMF želimo iz organske faze (toluen) odstraniti čim 
večjo količino nezreagirane izhodne spojine MPA. Pred začetkom izvajanja 
eksperimentov v šaržnem in kontinuirnem sistemu smo na napravi Crystal16 
(CrystalClear) določili topnostne krivulje izhodne spojine MPA in produkta MMF v 
toluenu pri različnih temperaturah.  
 
Slika 37: Simbolična slika aparature Crystal16 za določanje topnostnih krivulj MPA in 
MMF 
Za določanje topnosti MPA in MMF v toluenu z uporabo aparature Crystal16 smo v 
posebnih vialah pripravili spodnje koncentracije MPA oz. MMF (v 2 mL topila – toluen) 
in dodali magnetno mešalo. Na aparaturi smo nato nastavili program segrevanja in 
ohlajanja (4 cikli, gradient = 0,5 C/h; 400 rpm) ter dobljene eksperimentalne podatke 
obdelali v programu CrystalClear. 
Tabela 1: Uporabljene koncentracije MPA in MMF v toluenu za določanje topnosti pri 
različnih temperaturah 
Crystal16 – Določanje topnosti Viala Koncentracija Topilo 
MPA (izhodna spojina)  mgMPA/mltopila  
MPA1 1 10.46 Toluen 
MPA2 2 20.65 Toluen 
MPA3 3 41.28 Toluen 
MPA4 4 81.08 Toluen 
MMF (produkt)  mgMMF/mltopila  
MMF1 1 52.38 Toluen 
MMF2 2 100.38 Toluen 
MMF3 3 149.63 Toluen 
MMF4 4 201.44 Toluen 
Dobljeni rezultati in topnostni krivulji sta podani v poglavju 5. 




Pri eksperimentih ekstrakcije učinkovin MMF in Na-MPA smo uporabili reakcijsko 
mešanico, pripravljeno po tem postopku, s koncentracijo MMF 1,12 mol/L in 
koncentracijo MPA 0,14 mol/L. Za določanje dejanske koncentracije spojin MMF in 
MPA iz HPLC odzivov smo pripravili umeritveni premici. V 25 mL merilno bučko smo 
zatehtali znane mase spojin MPA in MMF in jih razredčili s topilom (acetonitril : voda = 
1 : 1) do oznake. V spodnji tabeli so podane uporabljene mase koncentracije in odzivi 
spojin MMF in MPA:  
Vzorec Spojina m [mg] c [g/L] c [mol/L] Area 
[maU*s] 
1 MMF 6,76 0,2704 6,238E-04 1799,63086 
2   16,39 0,6556 1,512E-03 4182,07422 
3   32,15 1,286 2,967E-03 8177,64502 
4 MPA 4,41 0,1764 5,507E-04 1545,3175 
5   15,46 0,6184 1,931E-03 5316,70898 
6   32,19 1,2876 4,020E-03 11218,3021 
Tabela 2: Uporabljene koncentracije in odzivi spojin MMF in MPA 
Umeritveni premici spojin MMF in MPA sta podani v poglavju Rezultati. 
3.5.1 Šaržna ekstrakcija reakcijske mešanice MMF 
Sprva smo ekstrakcijo izhodne spojine MPA v vodno fazo preizkusili v šaržnem sistemu. 
Pripravljeno reakcijsko mešanico MMF, ki vsebuje 11 % izhodne spojine MPA (HPLC 
area %), počasi temperiramo na sobno temperaturo, pri čemer dobimo gosto temno 
organsko fazo. Za vodno fazo smo uporabili mešanice NaOHaq različnih koncentracij. Po 
20 mL reakcijske mešanice MMF prenesemo v 50 mL bučko, jo temperiramo na želeno 
temperaturo (25–75 °C) in dodamo vodno fazo. Nastalo dvofazno mešanico pustimo 
mešati z magnetnim mešalom 1 h pri 400 rpm. Po 1 h mešanja na izbrani temperaturi 
mešanje ustavimo, odstranimo magnetno mešalo in počakamo 5 min, da se fazi ločita. 
Nato vzorčimo po 10 µL zgornje (organske) in spodnje (vodne) faze in vzorca pošljemo 
na HPLC analizo, kjer določimo delež MMF in MPA v obeh fazah na podlagi HPLC 
površine vrhov (area %). Na podlagi rezultatov HPLC smo izračunali in primerjali 
porazdelitvene koeficient -Kd' učinkovin MMF in MPA, v 1M NaOH in NaOHaq (pH = 
9,4). Iz dobljenih rezultatov smo želeli določiti optimalne pogoje za ekstrakcijo in 
izračunali število potrebnih spiranj -N do želenega izkoristka ekstrakcije učinkovine 
MMF v organsko fazo oz. MPA v vodno fazo. Na podlagi rezultatov v šaržnem sistemu 
smo nato preizkusili kontinuirno ekstrakcijo MPA iz organske v vodne faze.  




3.5.2 Kontinuirna ekstrakcija reakcijske mešanice MMF 
Glede na dobljene rezultate šaržnih eksperimentov smo se odločili, da bomo za 
kontinuirno ekstrakcijo učinkovin MMF oz. MPA kot vodno fazo uporabili 1M NaOH in 
raztopino NaOH s pH vrednostjo 9,4. Naš kontinuirni sistem za ekstrakcijo je 20–60 cm 
navitje iz PTFE cevi notranjega polmera 0,4 mm in volumnov 0,1–0,3 mL. Cevi smo 
napeljali v kalup, izdelan s pomočjo 3D tiskalnika, v katerega smo nalili silikonsko olje, 
s čimer smo zagotovili uniformno gretje sistema. V syringo A smo nato prenesli 100 mL 
reakcijske mešanice MMF, predhodno temperirane na 25 °C, syringo B pa smo napolnili 
z izbrano vodno fazo (razt. NaOH). Pri ekstrakcijah smo se omejili samo na doziranje 
organske in vodne faze v razmerju 1 : 1, kjer smo tudi izvajali šaržne ekstrakcije, prav 
tako pa smo pri tem razmerju obeh faz dobili najboljše rezultate separacij organske in 
vodne faze z uporabo izdelanega prototipa II mikroseparatorja. Na dozirnih sistemih smo 
nato nastavili izračunan pretok glede na izbrane zadrževalne čase dvofazne mešanice v 
izbranem kontinuirnem sistemu. Oba vtoka syring A in B smo združili preko -Y kosa, kot 
je prikazano na naslednji sliki: 
Pred začetkom zbiranja vzorcev smo sistem pri nastavljenih pretokih pustili stacionirati 
minimalno 15 min. Vzorčenje smo izvajali v 3 mL ogrevano vialo, kjer smo vsakič ulovili 
približno 2,5 mL dvofazne mešanice. Nato smo z uporabo avtomatske pipete vzorčili po 
10 µL zgornje (organske) in spodnje (vodne) faze. Vzorce smo nato analizirali s HPLC 
analizo, kjer smo določili deleže produkta MMF in izhodne spojine MPA v organskih in 
vodnih fazah. V spodnji tabeli so prikazani uporabljeni pretoki obeh faz s pripadajočimi 
zadrževalnimi časi: 
Tabela 3: Prikaz uporabljenih pretokov in zadrževalnih časov pri kontinuirni ekstrakciji 
reakcijske mešanice MMF 
Vsistema = 0,1 mL  Vsistema = 0,3 mL 
FTOT 
[mL/h] 











72,0 36,0 5   216,0 108,0 5 
36,0 18,0 10   108,0 54,0 10 
18,0 9,0 20   54,0 27,0 20 
12,0 6,0 30   36,0 18,0 30 
6,0 3,0 60   18,0 9,0 60 
 




3.6 Testiranje izdelanih prototipov 
 
Prototip I (Vteor. = 2,9 mL; h = 500 µm): 
Za preverjanje učinkovitosti separacije dvofazne mešanice prototipa I smo uporabili 
mešanico silikonsko (Si) olje – AcOHaq. Raztopino AcOH smo obarvali z indikatorjem 
bromtimolmodro (rumeno/oranžno). Prototip I je izdelan iz akrilnega stekla (PMMA), pri 
čemer uporabljeno topilo Si olje omaka površino materiala PMMA, medtem ko raztopina 
AcOH ne omaka površin materiala PMMA. Pričakujemo, da se bo silikonsko olje 
pomikalo proti iztoku A (večji valji), vodna faza (raztopina NaOH) pa proti iztoku B 
(manjši valji). Spodnja slika prikazuje obnašanje različnih topil (voda, AcOHaq, 
silikonsko olje, aceton) na PMMA plošči (zgoraj) in pričakovano porazdelitev obeh faz – 
iztok A (olje), iztok B (AcOHaq). 
 
Slika 38: Prikaz porazdelitve različnih topil na PMMA plošči (zgoraj) in PMMA 
prototipu I (spodaj) izven stanja obratovanja 
Syringo A (100 mL) napolnimo s silikonskim oljem in jo namestimo na dozirni sistem 
KD Scientific. Syringo B (100 mL) napolnimo z 0,1 % ocetno kislino (AcOHaq), obarvano 
rumeno z indikatorjem brom timol modro, in jo namestimo na dozirni sistem znamke 
Harvard Apparatus. Obe syringi združimo prek Y-kosa in povežemo 20 cm cev do vtoka 
na sredini izdelanega prototipa I. Pred vsako spremembo pretoka posameznih faz izdelan 
prototip I najprej napolnimo s toluenom. Nato nastavimo želeni pretok obeh faz na 
posameznem dozirnem sistemu [mL/h] glede na izbrano razmerje med oljno in vodno 
fazo in sočasno vključimo oba dozirna sistema. Nato smo pustili sistem ob danih pretokih 
stacionarizirati 20–60 min (vsaj 3-kratnik zadrževalnega časa), preden smo začeli 
dejansko loviti oba iztoka. Iztoka A in B smo lovili ločeno v 25 mL merilna valja, kjer 




smo po 60 min delovanja odčitali volumen posamezne faze v obeh merilnih valjih. 
Učinkovitost separacije dvofazne mešanice Si olje : AcOH (aq) prototipa I smo testirali 
pri različnih zadrževalnih časih (2,5–20 min) in razmerjih volumskih pretokov obeh faz. 
Dejanski pretoki posameznih faz, povprečni zadrževalni časi v sistemu in rezultati 
separacij obeh faz so podani v poglavju Rezultati in razprava. Na spodnji sliki je 
prikazana porazdelitev obeh faz med separacijo dvofazne mešanice pri pretoku 10 mL/h 
in razmerju faz Si olje : AcOHaq = 1 : 1. 
 
Slika 39: Prikaz prototipa I med obratovanjem z napajanjem mešanice Si olje : AcOHaq 
(obarvana rumeno) v volumskem razmerju 1 : 1 
Kot zanimivost smo separacijo dvofazne mešanice olje : AcOHaq preizkusili tudi v 
navpični legi prototipa I. Mikroseparator smo postavili na ravno podlago, tako da so bili 
manjši mikroelementi na vrhu, s čimer smo želeli preizkusiti vpliv gravitacije na 
separacijo dvofazne mešanice. Če da bi v danem sistemu kot gonilna sila separacije obeh 
faz prevladovala gravitacija, bi pričakovali, da bi se ne glede na postavitev sistema oljna 
faza usmerila proti vrhu mikroseparatorja oz. vodna faza proti dnu sistema. Slika 43 
prikazuje dejansko stanje v sistemu med obratovanjem po stacioniranju pogojev, kjer 
lahko opazimo, da se večji del vodne faze usmerja proti dnu reaktorja, torej iztoku -A, 
medtem ko preostali del vodne faze potuje po zgornjem delu mikroseparatorja in se 
usmerja proti predvidenemu iztoku -B: 
 
Slika 40: Primer izvajanja separacije dvofazne mešanice olje : AcOHaq v navpičnem 
položaju prototipa I 




Kot lahko vidimo na sliki, se večji del vodne faze usmerja proti dnu sistema z globino 
gravure približno 500 µm. To pomeni, da je v preučevanem sistemu, kjer je ena dimenzija 
sistema manjša od 1000 µm (pogoj za mikrosisteme), vpliv gravitacijske sile še vedno 
znaten in se ga ne sme zanemariti.  
Prototipa II (Vteor. = 2,7 mL; h = 500 µm) in III (Vteor. = 2,5 mL; h = 500 µm). 
Za preverjanje učinkovitosti separacije dvofazne mešanice prototipov II in III smo 
uporabili mešanico toluen – NaOH (aq). Raztopino NaOH smo obarvali z indikatorjem 
bromtimolmodro (modro). Prototipa II in III sta izdelana iz materiala PFA, pri čemer 
uporabljeno topilo toluen omaka površino materiala PFA, medtem ko raztopina NaOH ne 
omaka površin materiala PFA. Pričakujemo, da se bo organska faza (toluen) pomikala 
proti iztoku A (večji valji), vodna faza (raztopina NaOH) pa proti iztoku B (manjši valji). 
Spodnja slika prikazuje obnašanje različnih topil (NaOHaq, toluen, reakcijska mešanica 
MMF in aceton) na PMMA plošči (zgoraj) in pričakovano porazdelitev obeh faz – iztok 
A (olje), iztok B (AcOHaq) na spodnji plošči prototipa III (slika je posneta izven stanja 
obratovanja sistema). 
 
Slika 41: Prikaz porazdelitve različnih topil na PFA plošči (zgoraj) in PFA prototipu III 
(spodaj) izven stanja obratovanja 
Syringo A (100 mL) smo napolnili s toluenom in jo namestili na dozirni sistem KD 
Scientific. Syringo B (100 mL) smo napolnili z 0,1 M NaOH (aq), obarvano modro z 
indikatorjem brom timol modro, in jo namestili na dozirni sistem znamke Harvard 
Apparatus. Obe vtoka smo združili prek Y-kosa in povezali z 20 cm dolgo cevjo (ID = 
0,8 mm) do vtoka v izdelan prototip II oz. III. Na iztoka A in B smo prav tako namestili 
protipovratni ventil. Pred vsako spremembo pretoka posameznih faz izdelan prototip II 
oz. III najprej napolnimo s toluenom. Nato nastavimo želen pretok obeh faz na 
posameznem dozirnem sistemu [mL/h] glede na izbrano razmerje med organsko in vodno 




fazo ter sočasno vključimo oba dozirna sistema. Nato smo pustili sistem ob danih pretokih 
stacionarizirati 20–60 min (vsaj 3-kratnik zadrževalnega časa), preden smo začeli meriti 
čas obratovanja in dejanskega lovljenja posameznih faz v oba iztoka. Iztoka A in B smo 
lovili ločeno v 10–50 mL merilne valje (odvisno od pretoka obeh faz in časa obratovanja), 
kjer smo po določenem času obratovanja odčitali volumen posamezne faze v obeh 
merilnih valjih. Učinkovitost separacije dvofazne mešanice toluen : NaOH(aq) prototipa 
II in III smo testirali pri različnih zadrževalnih časih (2,5–20 min) in razmerjih volumskih 
pretokov obeh faz. Dejanski pretoki posameznih faz, povprečni zadrževalni časi v sistemu 
in rezultati separacij obeh faz so podani v poglavju Rezultati in razprava.  
Kot zadnji del eksperimentalnega dela smo želeli preučiti vpliv uporabe protipovratnih 
ventilov – BPR (angl. »Back Pressure Regulator«) z izhodnim tlakom 25 psi na 
učinkovitost separacije obeh faz za zagotavljanje konstantnega tlaka v separatorju. Izbrali 
smo prototip II, s katerim smo do tedaj dosegali najboljše rezultate separacije obeh faz. 
Kot je razvidno na sliki 45, smo omenjena BPR namestili na oba iztoka iz separatorja, s 
čimer smo dosegli na obeh iztokih enak tlak. Eksperimente smo izvajali pri skupnem 
pretoku 5–80 mL/h in različnih razmerjih pretokov organske (toluen) in vodne faze. Na 
spodnji sliki je prikazan postopek izvajanja separacij izbranih faz v prototipu II z uporabo 
BPR. 
 
Slika 42: Prikaz izvedbe separacije dvofazne mešanice toluen : NaOH (aq; modro) med 
obratovanjem prototipa II z uporabo BPR 
Dejanski pretoki posameznih faz, povprečni zadrževalni časi v sistemu in rezultati 
separacij obeh faz so podani v poglavju Rezultati in razprava. 




4 Rezultati in razprava 
4.1 Priprava reakcijske mešanice MMF 
 
Tabela 5 prikazuje kinetiko pretvorbe izhodne spojine MPA v produkt MMF po doseženi 
temperaturi refluksa (Tr = 113,5–128 °C). Reakcijo smo skupaj vodili 48 h, pri čemer smo 
dosegli ≈ 89 % konverzijo. Potek reakcije smo spremljali s HPLC analizo (IPC vzorčenje) 
in z IR-sondo (in-line). Na tabeli 5 je prikazana kinetika pretvorbe MPA v MMF, dobljene 
s HPLC analizami vzorcev. 
 
Tabela 4: Rezultati HPLC vzorcev kinetike pretvorbe MPA v MMF 
Kot je razvidno v zgornji tabeli, dosežemo 80 % konverzijo v približno 40 % celotnega 
reakcijskega časa pri temperaturi refluksa, medtem ko se v nadaljevanju hitrost reakcije 
bistveno upočasni (max. dosežena konverzija znaša ≈ 89 %). 
Na spodnji sliki je prikazan IR spekter reakcijske mešanice z referenčnimi standardi 
MPA, MMF in reagenta HEM. Opazimo lahko, da ima produkt MMF vrh detekcije pri 
valovni dolžini ≈ 1750cm-1, medtem ko ima izhodna spojina MPA poleg glavnega vrha 




























Slika 43: IR spekter reakcijske mešanice s prikazanima vrhovoma od spojin MMF in 
MPA 
V principu je spremljanje kinetike reakcije z IR sondo mogoče, če se IR spektri 
komponent med seboj ne prekrivajo. Kot je razvidno na spodnjisliki, se med reakcijo 
intenziteta sekundarnega vrha MPA pri ≈ 1630cm-1 manjša, kar omogoča spremljanje 
kinetike pretvorbe MPA v MMF. 
Pri eksperimentalnem delu smo IR uporabili samo za spremljanje pretvorbe MPA → 
MMF v šaržnem sistemu. Uporaba IR sonde bi bila smiselna tudi pri spremljanju iztokov 
A in B pri separaciji dvofaznega toka, kjer bi lahko v živo spremljali učinkovitost 
separacije in ekstrakcije v odvisnosti od časa in razmerja med organsko in vodno fazo, 
vendar bi za to potrebovali posebno IR pretočno sondo. 
4.2 Rezultati ekstrakcij reakcijske mešanice MMF 
 
Sprva smo želeli določiti topnosti izhodne spojine Na-MPA in produkta MMF v topilu 
toluenu pri temperaturah 20–80 °C s pomočjo aparature Crystal16. 
Na spodnji sliki je prikazana dobljena topnostna krivulja izhodne spojine MPA v toluenu, 
pridobljena na podlagi eksperimentalnih podatkov aparature Crystal16 in obdelave 
eksperimentalnih podatkov s programom CrystalClear. Dobljeni podatki o topnosti MPA 
v toluenu so nam pomagali pri določanju optimalnih pogojev ekstrakcije MPA v vodno 
fazo. 





Slika 44: Topnostna krivulja MPA v toluenu (Crystal16) 
Kot je razvidno na sliki, je topnost izhodne spojine MPA pri temperaturi < 51 °C zelo 
majhna (< 10 mg/mL). S povišanjem temperature pa začne topnost MPA v toluenu 
naraščati (topnost63°C ≈ 20 mg/mL, topnost72°C ≈ 40 mg/mL, topnost80°C ≈ 80 mg/mL). Po 
enakem postopku smo z aparaturo Crystal16 dobili topnostno krivuljo produkta MMF v 
toluenu, pridobljeno na podlagi eksperimentalnih podatkov in nadaljnje obdelave s 
programom CrystalClear. 
Topnost produkta MMF pri temperaturi 16 °C je relativno visoka (≈ 50 mg/mL). S 
povišanjem temperature začne topnost MMF v  toluenu strmo naraščati (topnost25 °C ≈ 
100 mg/mL, topnost30°C ≈ 150 mg/mL, topnost35°C ≈ 200 mg/mL). Na podlagi pridobljenih 
topnostnih krivulj lahko zaključimo, da je topnost MMF pri nižjih temperaturah (< 35 °C) 
bistveno višja od topnosti MPA pri višjih temperaturah (> 80 °C). V nadaljevanju smo se 
zato predvsem osredotočili na izvajanje ekstrakcij reakcijske mešanice MMF pri sobni 
temperaturi (≈ 25 °C), pri čemer smo za ekstrakcijo Na-MPA v vodno fazo uporabili 
bodisi 1M NaOH(aq) ali raztopino NaOH (pH = 9,4). 
Za namene določanja dejanske koncentracije spojin MMF in MPA smo na podlagi 
zbranih odzivov pri različnih koncentracijah dobili spodnji umeritveni premici, kjer lahko 
vidimo, da sta odzivnosti MMF in MPA [mAu*s] v danem koncentracijskem območju 
[mol/L] primerljivi: 




Tabela 5: Primerjava odzivnosti MMF in MPA – umeritvena premica 
 
Na podlagi te umeritvene premice smo v nadaljevanju pri določanju učinkovitosti 
ekstrakcij MMF in MPA preračunali odzivnost spojin MMF in MPA v dejansko 
koncentracijo v mol/L v organskih in vodnih fazah. 
4.2.1 Rezultati šaržnih ekstrakcij reakcijske mešanice MMF 
Preden smo realen ekstrakcijski model učinkovine MMF preverili na kontinuirnem 
sistemu, smo izvedli set eksperimentov, v katerih smo želeli primerjati vrednosti 
porazdelitvenih koeficientov učinkovin Na-MPA in MMF v organski (toluen) in vodni 
(NaOHaq) fazi pri različnih temperaturah (25–75 °C) in koncentracijah vodne raztopine 
NaOH. Na podlagi HPLC rezultatov ekstrakcij v šaržnem sistemu smo prek zgornje 
umeritvene premice določili koncentracije učinkovin MMF in MPA v organski in vodni 
fazi (preračun glede na HPLC površin vrhov in znane sestave izhodne spojine pred 
ekstrakcijo). Na podlagi deležev učinkovin MMF in Na-MPA v obeh fazah smo nato 
ocenili porazdelitvene koeficiente posameznih učinkovin v obeh fazah pri različnih 
temperaturah. Spodaj so prikazani primeri izračunov učinkovitosti ekstrakcije MMF v 
organsko fazo (%ekstr. MMForg) oz. MPA v vodno fazo (%ekstr. MPAaq) in porazdelitvenega 
koeficienta (Kp') učinkovin MMF in MPA na HPLC rezultatov ekstrakcij dvofazne 

















Koncentracija - c [mol/L]
Primerjava odzivnosti MMF in MPA; c [mol/L] vs A [mAu*s]
MMF MPA




% 𝑒𝑘𝑠𝑡𝑟. 𝑀𝑀𝐹𝑜𝑟𝑔,25 °𝐶 = (
𝐴𝑟𝑒𝑎 𝑀𝑀𝐹𝑜𝑟𝑔,25 °𝐶
𝐴𝑟𝑒𝑎 𝑀𝑀𝐹𝑡𝑜𝑡,25°𝐶
) 𝑥 100 % =
= (
𝐴𝑟𝑒𝑎 𝑀𝑀𝐹𝑜𝑟𝑔,25 °𝐶
𝐴𝑟𝑒𝑎 𝑀𝑀𝐹𝑜𝑟𝑔,25 °𝐶 + 𝐴𝑟𝑒𝑎 𝑀𝑀𝐹𝑎𝑞,25 °𝐶




 ) 𝑥 100 % = 43,88 % 
%𝑒𝑘𝑠𝑡𝑟.  𝑀𝑃𝐴𝑎𝑞,25°𝐶 = (
𝐴𝑟𝑒𝑎 𝑀𝑃𝐴𝑜𝑟𝑔,25°𝐶
𝐴𝑟𝑒𝑎 𝑀𝑃𝐴𝑡𝑜𝑡,25°𝐶
) 𝑥 100 % =
= (
𝐴𝑟𝑒𝑎 𝑀𝑃𝐴𝑜𝑟𝑔,25𝐶
𝐴𝑟𝑒𝑎 𝑀𝑃𝐴𝑜𝑟𝑔,25°𝐶 + 𝐴𝑟𝑒𝑎 𝑀𝑃𝐴𝑎𝑞,25°𝐶
) 𝑥 100 % = (
5,97
5,97 + 1199,3
 ) 𝑥 100 %
= 99,50 % 













Ocenjeni porazdelitveni koeficienti -Kd' so izračunani glede na HPLC površine vrhov in 
so nam služili samo za primerjavo učinkovitosti izvedenih ekstrakcij in niso dejanski 
porazdelitveni koeficienti – Kd v izbranih topilih. Dobljeni rezultati so bili osnova za 
načrtovanje ekstrakcij učinkovin v kontinuirnih sistemih, ki so opisani v nadaljevanju 
magistrske naloge. V tabeli 6 so prikazani rezultati izvedenih ekstrakcij reakcijske 
mešanice MMF v šaržnem sistemu: 
Tabela 6: Prikaz rezultatov ekstrakcij učinkovin MMF in Na-MPA v šaržnem sistemu 
(toluen : NaOHaq = 1 : 1) 
 
Glede ne rezultate, prikazane v zgornji tabeli, lahko vidimo, da je v primeru uporabe 1M 
NaOHaq izkoristek ekstrakcije izhodne spojine MPA v vodno fazo (%ekstr. MPAaq) najvišji 
pri temperaturi 25 °C, kjer znaša 99,50 %. Pri danih pogojih znaša ocenjen porazdelitveni 
koeficient učinkovine MPA 0,005. Tudi pri povišani temperaturi 45 °C ostaja izkoristek 















75 71,92 34,03 2,561 1,938
NaOHaq 
(pH=9,4)
45 84,98 38,98 5,659 1,565
NaOHaq 
(pH=9,4)
25 96,49 68,02 27,47 0,47
1M NaOH 75 65,51 98,17 1,899 0,019
1M NaOH 45 52,12 98,82 1,088 0,012
Kd'MMF Kd'MPA
1M NaOH 25 43,88 99,5 0,782 0,005
Konc. MMF 
[mol/L]










ekstrakcije MMF v organsko fazo pri temperaturi 25 °C samo 43,88 %, kar pomeni da 
kar 56,12 % celotnega produkta MMF ostane v vodni fazi. S povišanjem temperature na 
75 °C se delež celotne MMF v organski fazi poveča na 65,51 %. Za ekstrakcijo MPA v 
vodno fazo smo poleg 1M NaOH uporabili tudi raztopino NaOH s pH vrednostjo 9,4. Pri 
temperaturi 25 C smo dosegli maksimalno 96,49 % izkoristek ekstrakcije MMF v 
organsko fazo, kjer znaša ocenjena vrednost porazdelitvenega koeficienta MMF 27,47. 
Kljub visokemu izkoristku ekstrakcije MMF v organsko fazo pa smo imeli poleg produkta 
v organski fazi še 31,98 % celotne izhodne spojine MPA. Z naraščanjem temperature na 
75 °C se izkoristek ekstrakcije MMF v organsko fazo zmanjša na 71,92 %, medtem ko 
učinkovitost ekstrakcije MPA v vodno fazo pade na 34,03 % (75 °C). Glede na dobljene 
rezultate lahko zaključimo, da smo bili najbolj uspešni pri uporabi raztopine NaOH s pH 
vrednostjo 9,4 pri temperaturi 25 °C. Pri tej temperaturi smo kar 96,49 % celotne količine 
MMF uspeli obdržati v organski fazi, pri čemer je v organski fazi ostalo še kar 31,98 % 
celotne količine izhodne spojine MPA.V nadaljevanju bi bilo smiselno organsko fazo še 
nekajkrat ekstrahirati z vodno fazo (NaOHaq pH = 9,4), saj bi s tem dodatno očistili 
organsko fazo izhodne spojine MPA. Glede na ocenjene vrednosti porazdelitvenega 
koeficienta smo izračunali ocenjeno število potrebnih spiranj organske faze (reakcijska 
mešanica MMF v toluenu) z vodno fazo (NaOHaq pH = 9,4) v razmerju 1 : 1, da dosežemo 
90 %, 99 % in 99,9 % celoten izkoristek ekstrakcije izhodne spojine MPA v vodno fazo. 
Po prvem spiranju oz. ekstrakciji lahko delež MPA v vodni in organski fazi izračunamo 
po spodnjih enačbah: 





 … delež MPA v organski fazi po 1. spiranju 
𝑞𝑎𝑞1,𝑀𝑃𝐴 =  1 − 𝑞𝑜𝑟𝑔1,𝑀𝑃𝐴 … delež MPA v vodni fazi po 1. spiranju 
V nadaljevanju predpostavimo, da bi pri nadaljnjih ekstrakcijah uporabljali enaka 
volumna organske in vodne faze (Vorg = Vaq). Tako se zgornja enačba v primeru enega 
spiranja oz. poljubnih -N števil spiranj poenostavi v:  








= 0,3198 (31,98 %) 
𝑞𝑜𝑟𝑔1,𝑀𝑀𝐹 =  1 − 0,3198 = 0,6802 (68,02 %) 






Ta enačba nam omogoča izračun potrebnega števila spiranj -N, da dosežemo želen 
izkoristek ekstrakcije. Če želimo doseči 99,9 % (𝐾𝑑,𝑀𝑃𝐴
′ = 0,001) izkoristek ekstrakcije 
učinkovine MMF iz vodne faze, število potrebnih spiranj izračunamo po naslednji enačbi: 

















Izračuni pokažejo, da bi za 90 % izkoristek ekstrakcije Na-MPA iz organske v vodno fazo 
potrebovali 2–3 (2,02) ekstrakcije, 4–5 (4,04) ekstrakcij za doseganje 99,0 % izkoristka 
ekstrakcij, oziroma 6–7 (6,06) ekstrakcij za doseganje 99,9 % celotnega izkoristka 
ekstrakcije izhodne spojine MPA iz organske v vodno fazo.  
Pri šaržnih ekstrakcijah reakcijske mešanice MMF smo pri nižjih temperaturah opazili 
pojav temne medfaze. Pri višjih temperaturah je sicer medfaza izginila, vendar smo prav 
tako dosegali precej nižje izkoristke ekstrakcij obeh učinkovin v želene faze (na račun 
višje topnosti MPA v toluenu pri povišanih temperaturah), zato smo se odločili, da bomo 
v nadaljevanju eksperimentalnega dela kontinuirne ekstrakcije izvajali samo pri sobni 
temperaturi. 
4.2.2 Rezultati kontinuirnih ekstrakcij reakcijske mešanice MMF 
 
Na podlagi rezultatov šaržnih ekstrakcij rekacijske mešanice MMF smo se osredotočili 
samo na uporabo raztopine NaOHaq s pH vrednostjo 9,4, pri temperaturi 25 °C. Med 
eksperimentalnim delom smo preizkusili tudi učinkovitost ekstrakcij z demineralizirano 
vodo, 1M NaOH in 1M NaHCO3, vendar so bili rezultati ekstrakcij precej slabši kot v 
primeru uporabe NaOHaq s pH vrednostjo 9,4. Kontinuirno ekstrakcijo smo prav tako 
preizkusili pri povišanih temperaturah, vendar je bil izkoristek ekstrakcij precej slabši kot 
pri izvajanju ekstrakcij pri sobni temperaturi. Z uporabo dvofazne mešanice toluen : 
NaOHaq (pH = 9,4) smo v šaržnem sistemu dosegli najvišji izkoristek ekstrakcije MPA 
iz organske v vodno fazo pri sobni temperaturi in volumskem razmerju faz 1 : 1. 
Izkoristek ekstrakcije MMF v organsko fazo (% MMForg) oz. MPA v vodno fazo (% MPAaq) 
smo izračunali po enaki formuli kot v primeru šaržne ekstrakcije. V spodnji tabeli so 
prikazani rezultati kontinuirnih ekstrakcij reakcijske mešanice MMF pri različnih 
zadrževalnih časih (τ): 




Tabela 7: Rezultati kontinuirne ekstrakcije reakcijske mešanice MMF z NaOHaq (pH = 
9,4) pri 5 ≤ τ ≤ 60 s in razmerju pretokov 1 : 1 

















60 25 94,67 61,78 17,762 0,619
30 25 96,36 60,07 26,473 0,665
10 25 97,89 38,98 46,393 1,565
5 25 98,48 31,75 64,789 2,15
 
Na podlagi teh rezultatov lahko vidimo, da se s podaljšanjem zadrževalnega časa v 
kontinuirnem sistemu delež MMF v organski fazi manjša, medtem ko delež MPA v vodni 
fazi narašča. Glede na dobljene rezultate lahko zaključimo, da hitrost ekstrakcije omejuje 
hitrost difuzije MPA v vodno fazo. Najučinkovitejšo separacijo dosežemo pri τ = 30 s, 
kjer znaša celoten izkoristek MMF v organski fazi 96,36 % oz. MPA v vodni fazi 60,07 
%. V nadaljevanju bi bilo organsko fazo smiselno še nekajkrat ekstrahirati z vodno fazo 
(NaOHaq, pH = 9,4), s čimer bi z organske faze odstranili večji del izhodne spojine MPA. 
Število potrebnih ekstrakcij reakcijske mešanice MMF z NaOHaq (pH = 9,4), da 
dosežemo 90 %, 99 % in 99,9 % izkoristek ekstrakcije MPA iz organske v vodno fazo, 
smo izračunali na enak način kot v primeru šaržne ekstrakcije. Glede na izračune bi za 90 
% izkoristek ekstrakcije MPA iz organske v vodno fazo potrebovali 3 (2,51) ekstrakcije, 
5–6 (5,02) ekstrakcij za doseganje 99,0 % izkoristka ekstrakcij oziroma 8 (7,53) ekstrakcij 
za doseganje 99,9 % celotnega izkoristka ekstrakcije izhodne spojine MPA iz organske v 
vodno fazo. Če bi izvedli 5 zaporednih ekstrakcij organske faze z NaOHaq (pH = 9,4) v 
volumskem razmerju 1 : 1, bi v skupno 150 s z uporabo segmentiranega toka faz toluen : 
NaOHaq celoten izkoristek MMF v organsko fazo znašal 83,08 %.  
4.3 Rezultati testiranj izdelanih prototipov 
 
Pri izdelavi prototipov I in II z uporabo laserskega stroja je bil eden glavnih problemov 
hrapavost površine in neenakomerna debelina gravure. Kljub temu smo s preliminarnimi 
eksperimenti potrdili napovedi teoretičnih simulacij in izdelali delujoč kontinuirni 
separator. Tako smo potrdili koncept uporabe kontinuirnih separatorjev na podlagi 
gradienta kapilarnega tlaka in tako uresničili glavni namen magistrskega dela. V idealnem 
primeru bi za izdelavo uporabili borosilikatno steklo, vendar so cene in postopki takšnega 
prototipa bistveno dražji in kompleksnejši. Za izdelavo prototipa III smo se odločili, da 
uporabimo CNC stroj, s katerim smo sicer odpravili problem hrapavosti rezkane površine, 
vendar natančnost stroja za načrtovan model ni bila ustrezna. Pri izdelavi prototipa III iz 




materiala PFA smo bili omejeni z velikostjo svedra na CNC stroju, ki je v našem primeru 
znašala 2 mm. Na robovih sistema, kjer so bile načrtovane razdalje okoli 0,8 mm, je 
laserski stroj naredil kanal širine 2 mm, po katerem je potovala organska faza, ki omaka 
stene sistema (toluen), in tako potovala proti neželenemu iztoku B, kamor smo želeli 
usmerjati vodno fazo. To je prispevalo k nekoliko slabšim, a še vedno obetajočim 
rezultatom prototipa III. Med izvajanjem eksperimentov na izdelanem prototipu II smo v 
določenih primerih na obeh iztokih uporabili tudi protipovratne ventile – BPR (25 psi). 
Za uporabo teh smo se odločili zato, ker je smo se v določenih primerih srečevali z 
nekonsistentnim iztokom iz sistema.  
V nadaljevanju predstavljamo rezultate eksperimentalnega dela testiranja izdelanih 
prototipov I–III mikroseparatorjev. Celoten volumen sistema – prototipa in cevnih 
povezav – smo v naslednjih tabelah označili z -Vsistema. Celotni zadrževalni čas v sistemu 
smo označili s -τzadrž, celotni vtok obeh faz v sistem s -Ftotalni in čas obratovanja (čas 
zbiranja posameznih frakcij) s -tobrat. Po končanem obratovalnem času procesa smo 
odčitali volumna obeh faz v posameznem merilnem valju. Z VA,O smo označili volumen 
topila, ki omaka stene izbranega materiala (npr. toluen, silikonsko olje) na iztoku A, 
medtem ko smo z VA,W označili volumen vodne faze, ki ne omaka stene izbranega 
materiala (npr. AcOHaq, NaOHaq). Na enak način smo torej z VB,O označili volumen 
topila, ki omaka stene izbranega materiala (npr. toluen, silikonsko olje) na iztoku B, 
medtem ko smo z VB,W označili volumen vodne faze, ki ne omaka stene izbranega 
materiala. Učinkovitost separacije posameznih vtokov A (ɳseparacije,A) in B (ɳseparacije,B, ter 
povprečno učinkovitost separacij obeh faz (ɳseparacije,AVG) smo izračunali s pomočjo 
enačbe 8. Podajamo primere izračunov posameznih učinkovitosti separacij pri razmerju 




 𝑥 100 % =  
𝑉𝐴,𝑂 − 𝑉𝐵,𝑂
𝐹𝐴 𝑥 𝑡(𝑜𝑏𝑟𝑎𝑡. )
 𝑥 100 % =
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72,2 +  66,7
2
 % = 69,4% 




Tabela 8: Prikaz rezultatov separacije prototipa I pri napajanju mešanice olje-AcOHaq 
v razmerju 1 : 1 (v : v) 
 
Z uporabo izdelanega prototipa I smo pri razmerju pretokov mešanice silikonsko olje : 
AcOHaq = 1 : 1 dosegli 38,8–72,2 % učinkovitost separacije olja na iztoku A in 19,7–66,7 
% učinkovitost separacije vodne faze na iztoku B. Povprečen izkoristek separacije obeh 
faz prototipa I v območju izvajanja eksperimentov pri razmerju vtokov obeh faz 1 : 1 (v 
: v) znaša 29,2–69,4 %. 
Tabela 9: Prikaz rezultatov separacije prototipa I pri napajanju mešanice olje-AcOHaq 
v razmerju 2 : 1 (v : v) 
 
Z uporabo izdelanega prototipa I smo pri razmerju pretokov mešanice silikonsko olje : 
AcOHaq = 2 : 1 dosegli 39,8–76,8 % učinkovitost separacije olja na iztoku A in 34,4–80,7 
% učinkovitost separacije vodne faze na iztoku B. Povprečen izkoristek separacije obeh 
faz prototipa I v območju izvajanja eksperimentov pri razmerju vtokov obeh faz 2 : 1 (v 
: v) znaša 37,11–78,8 %. 
Za zaključek eksperimentalnega smo želeli izdelana prototipa II in III preizkusiti na 
realnem ekstrakcijskem modelu učinkovine MMF, vendar smo zaradi mašenja sistema 
med eksperimentalnim delom teste ustavili. Glavni problem je bil pojav medfaze pri 
ekstrakciji organske (toluenske) faze z vodno raztopino natrijevega hidroksida (sobna 
temperatura). Odločili smo se, da v nadaljevanju namesto reakcijske mešanice MMF v 









VA,O [mL] VA,W [mL]
VB,O 
[mL]
ɳ separacije, A 
[%]
20 9,6 1,5 6,2 1,2 1,0 72,22
10 19,2 1,0 7,6 2,9 2,0 58,33
5 38,4 1,0 14,2 6,9 5,0 47,92
2,5 76,8 0,45 12,0 6,9 5,3 38,77
Prototip I – V sistema = 3,2 mL (500 µm)
Razmerje pretokov = 
1:1
VB,W [mL]




F TOT =F A  + F B                           











VA,O [mL] VA,W [mL]
VB,O 
[mL]
ɳ separacije, A 
[%]
20 9,6 1,2 6,8 0,4 0,9 76,82
10 19,2 1,0 10,8 0,9 2,0 68,75
5 38,4 0,8 15,6 2,2 4,9 52,25
2,5 76,8 0,5 17,9 4,2 7,7 39,84
Prototip I – V sistema = 3,2 mL (500 µm)
Razmerje pretokov = 
2:1
VB,W [mL]
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Tabela 10: Prikaz rezultatov separacije prototipa II pri napajanju mešanice toluen-
NaOH(aq) v razmerju 1 : 1 (v : v) 
 
Z uporabo izdelanega prototipa II smo pri razmerju pretokov mešanice toluen : NaOHaq 
= 1 : 1 dosegli 81,8–93,9 % učinkovitost separacije organske faze na iztoku A in 72,7–
90,6 % učinkovitost separacije vodne faze na iztoku B. Povprečen izkoristek separacije 
obeh faz prototipa II v območju izvajanja eksperimentov pri razmerju vtokov obeh faz 1 
: 1 (v : v) znaša 77,3–92,2 %. 
Tabela 11: Prikaz rezultatov separacije prototipa II pri napajanju mešanice toluen-
NaOH(aq) v razmerju 1,5 : 1 (v : v) 
 
Z uporabo izdelanega prototipa II smo pri razmerju pretokov mešanice toluen : NaOHaq 
= 1,5 : 1 dosegli 71,5–90,1 % učinkovitost separacije organske faze na iztoku A in 65,4–
77,8 % učinkovitost separacije vodne faze na iztoku B. Povprečen izkoristek separacije 
obeh faz prototipa II v območju izvajanja eksperimentov pri razmerju vtokov obeh faz 
1,5 : 1 (v : v) znaša 68,4–83,95 %. 
Tabela 12: Prikaz rezultatov separacije prototipa II pri napajanju mešanice toluen-








VA,O [mL] VA,W [mL]
VB,O 
[mL]
ɳ separacije, A 
[%]
20 9 2,1 9,0 0,4 0,3 93,85
10 18 1,0 8,6 0,6 0,4 91,11
5 36 1,0 17,0 1,3 1,0 88,89
2,5 72 0,55 18,0 2,7 1,8 81,82
Prototip II – V sistema = 3,0 mL (500 µm)
Razmerje pretokov = 
1:1
VB,W [mL]
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VA,O [mL] VA,W [mL]
VB,O 
[mL]
ɳ separacije, A 
[%]
20 9 1,5 7,7 0,6 0,4 90,12
10 18 1,0 10,4 0,9 0,4 92,59
5 36 1,0 20,1 1,3 1,5 86,11
2,5 72 0,34 12,6 1,7 2,1 71,49
Prototip II – V sistema = 3,0 mL (500 µm)
Razmerje pretokov = 
1,5:1
VB,W [mL]
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VA,O [mL] VA,W [mL]
VB,O 
[mL]
ɳ separacije, A 
[%]
20 9 1,0 5,8 0,3 0,2 93,33
10 18 0,78 9,0 0,6 0,4 91,88
5 36 1,0 22,0 1,8 2,0 83,33
2,5 72 0,5 20,2 2,1 3,8 68,33
Prototip II – V sistema = 3,0 mL (500 µm)
Razmerje pretokov = 
2:1
VB,W [mL]
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Z uporabo izdelanega prototipa II smo pri razmerju pretokov mešanice toluen : NaOHaq 
= 2 : 1 dosegli 68,3–93,3 % učinkovitost separacije organske faze na iztoku A in 65,0–
80,0 % učinkovitost separacije vodne faze na iztoku B. Povprečen izkoristek separacije 
obeh faz prototipa II v območju izvajanja eksperimentov pri razmerju vtokov obeh faz 2 
: 1 (v : v) znaša 66,7–86,7 %. 
Tabela 13: Prikaz rezultatov separacije prototipa III pri napajanju mešanice toluen-





t,obrat [h] VA,O [mL] VA,W [mL] VB,O [mL]
ɳ separacije, A 
[%]
20 8,4 1,0 3,5 0,1 0,7 66,67
10 16,8 1,0 6,3 0,5 2,1 50,00
5 33,6 1,0 12,3 2 4,5 46,43
2,5 67,2 1,0 23,2 6,8 10,4 38,10
Prototip III – V sistema = 2,8 mL (500 µm)
Razmerje pretokov = 
1:1
VB,W [mL]




F TOT =F A  + F B                           




26,8 59,52 48,81  
Z uporabo izdelanega prototipa III smo pri razmerju pretokov mešanice toluen : NaOHaq 
= 1 : 1 dosegli 38,1–66,7 % učinkovitost separacije organske faze na iztoku A in 59,5–
95,2 % učinkovitost separacije vodne faze na iztoku B. Povprečen izkoristek separacije 
obeh faz prototipa III v območju izvajanja eksperimentov pri razmerju vtokov obeh faz 1 
: 1 (v : v) znaša 48,8–80,95%. 
Tabela 14: Prikaz rezultatov separacije prototipa III pri napajanju mešanice toluen-
NaOH(aq) v razmerju 1 : 2 (v : v)  
 
Z uporabo izdelanega prototipa III smo pri razmerju pretokov mešanice toluen : NaOHaq 
= 1 : 2 dosegli 48,2–85,7 % učinkovitost separacije organske faze na iztoku A in 47,8–
92,9 % učinkovitost separacije vodne faze na iztoku B. Povprečen izkoristek separacije 
obeh faz prototipa III v območju izvajanja eksperimentov pri razmerju vtokov obeh faz 1 
: 2 (v : v) znaša 63,7–89,2 %. Prototip III smo preizkusili tudi pri volumskem razmerju 
faz 2 : 1 (toluen : NaOHaq), vendar sta obe fazi izhajali samo na iztoku A, medtem ko na 
iztoku B ni bila iztoka faz. Na ta problem smo naleteli tudi pri uporabi prototipa II, zato 
smo se odločili, da v nadaljevanju preizkusimo prototip II z uporabo protipovratnih 








VA,O [mL] VA,W [mL]
VB,O 
[mL]
ɳ separacije, A 
[%]
20 8,4 1,0 2,6 0,2 0,2 85,71
10 16,8 1,0 5,1 0,4 0,5 82,14
5 33,6 1,0 9,4 1,4 1,8 67,86
2,5 67,2 1,0 16,6 4,6 5,8 48,21
Prototip III – V sistema = 2,8 mL (500 µm)
Razmerje pretokov = 
1:2
VB,W [mL]
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V nadaljevanju predstavljamo rezultate separacij organske in vodne faze z uporabo 
separatorja prototipa II in uporabo protipovratnega – BPR ventila (25 psi). 
Tabela 15: Prikaz rezultatov separacije prototipa II in BPR ventila pri napajanju 
mešanice toluen-NaOH(aq) v razmerju 1 : 1 (v : v) 
 
Z uporabo izdelanega prototipa II in uporabe BPR smo pri razmerju pretokov mešanice 
toluen : NaOHaq = 1 : 1 dosegli 82,1–100 % učinkovitost separacije organske faze na 
iztoku A in 72,9–90,9 % učinkovitost separacije vodne faze na iztoku B. Povprečen 
izkoristek separacije obeh faz prototipa III v območju izvajanja eksperimentov pri 
razmerju vtokov obeh faz 1 : 2 (v : v) znaša 77,5–95,5 %.  
 
Graf 1: Primerjava učinkovitosti separacije prototipov I–III 
Kot je razvidno na grafu 1, smo najvišjo povprečno učinkovitost separacije obeh faz 
dosegli z uporabo izdelanega prototipa II in protipovratnega ventila (BPR), in sicer 95,5 
% (τ = 20 min) pri razmerju pretokov 1 : 1. Brez uporabe BPR smo s prototipom II pri 


































Primerjava učinkovitosti separacije (ηavg) izdelanih 
prototipov
Prototip I (1:1) Prototip I (2:1) Prototip II (1:1) Prototip II (1,5:1)
Prototip II (2:1) Prototip II + BPR (1:1) Prototip III (1:1) Prototip III (1:2)




vseh prototipih smo dosegli višjo učinkovitost separacije s podaljševanjem zadrževalnega 
časa (τ). Zaradi omejitev dozirnih sistemov in dolgih časov stacioniranja pogojev smo 
zadrževalne čase omejili na maksimalno 20 min, kljub temu da bi najverjetneje z daljšimi 
zadrževalnimi časi dosegli še višjo učinkovitost separacij obeh faz. Ti rezultati zagotovo 
potrjujejo ustreznost koncepta separacije dveh faz na podlagi gradienta kapilarnega tlaka 
in so tako kot nekakšni preliminarni rezultati za nadaljnji razvoj preučevanega sistema. 
Nadaljnji razvoj sistema bi se moral osredotočiti predvsem na miniaturizacijo celotnega 
sistema in skrajšanje zadrževalnih časov na območje nekaj minut.




5 Zaključek  
V magistrskem delu smo predstavili izdelan mikroseparator na podlagi gradienta 
kapilarnega tlaka – vključno z načrtovanjem, optimizacijo, izdelavo in testiranjem 
različnih prototipov. Med izdelavo magistrskega dela smo uspešno izdelali tri prototipe 
mikroseparatorjev, pri katerih je glavna gonilna sila separacije gradient kapilarnega tlaka. 
Obliko sistema smo načrtovali v programu AutoCad in pred izdelavo geometrijo osnovne 
celice sistema preverili z uporabo simulacij. Te so potrdile, da je sistem učinkovit, in 
pokazale, da s predlagano geometrijo osnovne celice lahko ločimo dvofazni tok, pri čemer 
je gonilna sila separacije obeh faz gradient kapilarnega tlaka. S pravilno izbiro 
površinskih lastnosti materiala lahko načrtujemo sistem, v katerem ena izmed faz ne more 
premagati gradienta kapilarnih sil v eni smeri, saj viskozna in inercijska sila usmerjata 
tok faze proti želenemu iztoku. Na velikost gradienta kapilarnih sil vplivajo hidrofilnost 
oz. hidrofobnost izbranega materiala za izdelavo (površinska napetost), velikost in 
pozicija mikroelementov, višina oz. razdalja med ploščama mikroseparatorja in reološke 
lastnosti uporabljenih fluidov – predvsem gostota (𝜌) ter kinematična (v) in dinamična 
viskoznost (µ).  
Z uporabo laserskega stroja smo izdelali prototipe mikroseparatorjev, ki so omogočali 
izvedbo preliminarnih testov separacije dvofaznega toka. Po vsakem izdelanem prototipu 
smo v laboratoriju izvedli skupino eksperimentov in na podlagi dobljenih rezultatov iskali 
možne optimizacije in izboljšave sistema. Na koncu smo tako izdelali in preizkusili tri 
različne prototipe separatorjev (I–III) iz materialov PMMA (prototip I) in PFA (prototipa 
II in III), ki so podrobneje predstavljeni v eksperimentalnem delu. Prototip I in II smo 
izdelali z laserskim strojem, ki je nudil zadovoljivo natančnost, vendar je bila površina 
plošče po končani gravuri močno hrapava, kar je predstavljalo dodaten upor proti 
transportu obeh faz znotraj sistema med izvajanjem eksperimentov. Pri izvajanju 
kontinuirne separacije reakcijske mešanice MMF (toluen) in vodne faze (NaOHaq) pri 
sobni temperaturi smo opazili nastanek lepljive medfaze, ki se je prilepila na stene 
mikroseparatorja (material PFA) in počasi zamašila celoten sistem, kar nam je 
onemogočilo nadaljnje izvajanje separacij na reakcijski mešanici MMF. Zato smo se 
odločili da simuliramo izvajanje kontinuirne separacije reakcijske mešanice MMF z 
uporabo čistega topila – toluena in vodne faze (NaOHaq). 
Z izdelanim prototipom I smo dosegli največ 76,8 % učinkovitost separacije organske 
faze in 80,7 % učinkovitost separacije vodne faze pri volumskem razmerju faz 2 : 1 
(silikonsko olje : AcOHaq). Z izdelanim prototipom II smo dosegli največ 93,3 % 
učinkovitost separacije organske faze in 80 % učinkovitost separacije vodne faze, pri 
volumskem razmerju faz 2 : 1 (toluen : NaOHaq) brez uporabe protipovratnega ventila. Z 
uporabo protipovratnega ventila in prototipa II smo dosegli najboljše rezultate – 100 % 
učinkovitost separacije organske faze in 90,9 % učinkovitost separacije vodne faze pri 




razmerju pretokov 1 : 1. Prototip III smo izdelali s CNC strojem, ki je za seboj puščal 
gladko gravuro, vendar smo bili pri dizajnu omejeni z debelino svedra (2 mm), zato smo 
morali geometrijo sistema prilagoditi sposobnostim stroja. Z izdelanim prototipom III 
smo dosegli največ 85,7 % učinkovitost separacije organske faze in 92,9 % učinkovitost 
separacije vodne faze pri volumskem razmerju faz 2 : 1 (toluen : NaOHaq). V nadaljevanju 
eksperimentalnega dela smo se osredotočili na realen ekstrakcijski model učinkovine 
MMF in s pomočjo šaržnih eksperimentov našli optimalne pogoje za kontinuirno 
ekstrakcijo izhodne spojine Na-MPA iz organske faze (toluen) v alkalno vodno fazo. 
Najboljše rezultate ekstrakcije Na-MPA v vodno fazo smo dobili pri izvajanju ekstrakcij 
organske faze z NaOHaq pri sobni temperaturi (25 °C) in zadrževalnem času 30 s. Pri 
navedenih pogojih smo 60,07 % celotne količine Na-MPA ekstrahirali iz organske v 
vodno fazo, pri čemer je 96,36 % oz. celotnega količine MMF ostalo v organski fazi 
(toluen).  
Treba je poudariti, da ponujajo izdelani prototipi še ogromno možnosti za izboljšave in 
optimizacijo tako na področju dimenzioniranja in izdelave. Vsekakor pa so izdelani 
prototipi primerna alternativa šaržnim ekstrakcijam in obstoječim kontinuirnim 
sistemom, ki v večini obratujejo s pomočjo polprepustne membrane in po daljšem 
obratovanju težijo k mašenju sistema – posledično je treba sistem zaustaviti in zamenjati 
membrano. Menim, da se je pri nadaljnjem razvoju preučevanega sistema smiselno 
osredotočiti predvsem na miniaturizacijo celotnega sistema in s tem skrajšanje 
zadrževalnih časov ter povečanje produktivnosti sistema. Preučevani model 
mikroseparatorja za separacijo dvofaznega toka na osnovi gradienta kapilarnega tlaka je 
tako resen kandidat za uporabo v kontinuirnih procesih ekstrakcije in separacije 
farmacevtskih učinkovin, čiščenje odpadne ali morske vode (npr. odstranjevanje oljnih 
madežev, bencina, ...) ali celo separacije dvofazne mešanice tekočina : plin, kot so to 
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